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1 Einleitung und Zielsetzung
Für die Zukunft wird allgemein ein steigender Anteil der erneu-
erbaren Energien an der Deckung des Energiebedarfs erwartet.
Auf absehbare Zeit ist aus wirtschaftlichen Gründen jedoch nicht
mit einer vollständigen Umstellung – insbesondere der Stromer-
zeugung – auf regenerative Energieträger zu rechnen. Neben dem
Einsatz erneuerbarer Energiequellen und der Atomkraft, die in
Deutschland nach derzeitigem Stand jedoch keine Zukunft hat,
ist die Kohlendioxidabscheidung aus den Rauchgasen von Kohle-
kraftwerken eine Alternative, die CO2-Emissionen zu verringern.
Anders als die meisten regenerativen Energiequellen haben kon-
ventionelle Kraftwerke mit Kohlendioxidabscheidung den Vorteil,
dass ihr Einsatz planbar ist und nicht durch äußere Einflüsse (bei-
spielsweise die Wetterlage) vorgegeben wird. Bei der Reduktion
des CO2-Ausstoßes werden die beiden Varianten der Kohlendi-
oxidsequestrierung (CCS – Carbon Capture and Storage) und
der Kohlendioxidwiederverwertung (CCR – Carbon Capture and
Re-Use) unterschieden.
In beiden Fällen wird das CO2 zunächst in reiner Form aus
dem Kraftwerksprozess abgeschieden. Bei CCS wird es anschlie-
ßend komprimiert und unterirdisch gespeichert, in ausgebeuteten
Erdöl/-gas-Lagerstätten oder salinen Aquiferen. Alternativ kann
die CO2-Speicherung auch mit EOR (Enhanced Oil Recovery)
kombiniert werden. Aufgrund der in Deutschland rechtlich noch
ungeklärten Möglichkeit einer Kohlendioxidspeicherung ist die
momentan aussichtsreichere Variante das CCR, bei dem das CO2
nach der Abtrennung einer weiteren Verwendung zugeführt wird,
z. B. durch Methanisierung regenerativ erzeugten Wasserstoffs
oder als Rohstoff in der chemischen Industrie etwa als Grundstoff
in der Polymerproduktion.
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Unabhängig von seiner weiteren Verwendung – CCS oder CCR
– muss das Kohlendioxid nach der Abtrennung aus dem Kraft-
werksprozess gereinigt werden. Neben der Flugasche müssen auch
Wasserdampf, gasförmige Schadstoffe wie Schwefeloxide und Stick-
oxide sowie nicht-kondensierbare Gase (Sauerstoff, Stickstoff und
ggf. Argon) entfernt werden. Insbesondere die Schwefelabschei-
dung, die in konventionellen Kraftwerksprozessen üblicherweise
mit Kalkstein (CaCO3) durchgeführt wird, wird sich in der CO2-
reichen Atmosphäre anders verhalten. Aufgrund des erhöhten
Kohlendioxidpartialdrucks wird die Bindung von Schwefelverbin-
dungen an den Kalk, bei der CO2 freigesetzt wird, gehemmt.
Zwar liegt das Gleichgewicht der Entschwefelungsreaktion ther-
modynamisch weiterhin auf der Produktseite beim Gips (CaSO4),
in dessen Form der Schwefel gebunden wird, jedoch ist mit einer
Verlangsamung der Reaktion zu rechnen.
Diese Arbeit leistet einen Beitrag zur Bewertung der Machbar-
keit einer Direktentschwefelung in Oxyfuel-Atmosphäre, indem
die heterogene Reaktion von gasförmigen Schwefeloxiden (SO2
bzw. SO3) mit festen, calciumbasierten Sorbenzien (Kalkstein –
CaCO3, Löschkalk – Ca(OH)2 sowie Branntkalk – CaO) in kohlen-
dioxidreicher Atmosphäre untersucht wird. Durchgeführt wurden
Versuche an einem mit synthetischem Rauchgas durchströmten
Wirbelschichtreaktor im Labormaßstab. Die atmosphärischen
Randbedingungen wurden dabei so gewählt, wie sie im Rauchgas
von kohlegefeuerten Oxyfuel-Prozessen zu erwarten sind; her-
ausragendes Merkmal sind dabei hohe CO2-Partialdrücke. Die
betrachteten Einflussgrößen sind dabei – neben der bereits erwähn-
ten Sorbensart – die Gegenwart von Wasserdampf im Rauchgas,
die Partikelgröße der Sorbenzien, die Temperatur, der Kohlendi-
oxidpartialdruck, der Sauerstoffgehalt und die SOx-Konzentration
im Rauchgas.
Kapitel 2 gibt zunächst einen Überblick über die verschiedenen
Varianten der Kohlendioxidabscheidung und erklärt die Unter-
schiede zwischen Luft- und Oxyfuel-Feuerungen, die sich daraus
ergebende veränderte Verbrennungsrechnung sowie die resultie-
rende Rauchgaszusammensetzung. Weiterhin werden die Rauch-
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gasreinigung in Kohlekraftwerken und die für sie geltenden Be-
sonderheiten in kohlendioxidreichen Atmosphären kurz erläutert.
Danach beleuchtet Kapitel 3 die Eigenschaften der eingesetzten
Sorbenzien und den Stand der Forschung bezüglich der Direkt-
entschwefelung in Oxyfuel-Atmosphäre. In Kapitel 4 wird die
benutzte Versuchsanlage sowie die verwandte Messtechnik vorge-
stellt. Kapitel 5 beschreibt die untersuchten Randbedingungen,
die Versuchsdurchführung sowie die benutzten Vergleichsgrößen
und gibt die Ergebnisse der Experimente sowie die daraus gezoge-
nen Schlussfolgerungen wieder. Zum Schluss werden in Kapitel 7
die wichtigsten Ergebnisse dieser Arbeit zusammengefasst.
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2 Rahmenbedingungen einer
Entschwefelung in Oxyfuel-
Atmosphäre
Die Rahmenbedingungen einer Entschwefelung in Oxyfuel-Atmo-
sphäre unterscheidet sich signifikant von denen konventioneller
Prozesse. Im folgenden wird daher zunächst ein Überblick über
die verschiedenen Varianten der Kohlendioxidabscheidung sowie
insbesondere den in dieser Arbeit im Fokus stehenden OXYCOAL-
AC-Prozess gegeben. Anschließend werden die Unterschiede zwi-
schen Luft- und Oxyfuel-Feuerungen, die sich daraus ergebende
veränderte Verbrennungsrechnung sowie die resultierende Rauch-
gaszusammensetzung erklärt. Schließlich folgt die Erläuterung der
Rauchgasreinigung in Kohlekraftwerken und der für sie geltenden
Besonderheiten in kohlendioxidreichen Atmosphären.
2.1 Kohlendioxidabscheidung
Ein möglicher Weg, die CO2-Emissionen der Stromerzeugung
in Kohlekraftwerken zu verringern, ist die Abscheidung und an-
schließende Speicherung (CCS) oder Wiederverwendung (CCR)
des Kohlendioxids. Für die Abtrennung des Kohlendioxids aus
dem Kraftwerksprozess stehen nach Wall [1] drei prinzipiell un-
terschiedliche Verfahren, die im folgenden kurz erläutert werden
sollen, zur Wahl:
1. CO2-Wäsche im Rauchgasweg eines konventionellen
Kraftwerksprozesses (Post-Combustion-Capture)
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2. Kohlevergasung mit anschließender Shift-Reaktion zur CO2-
Abtrennung aus dem Brenngas und nachgeschaltetem,
wasserstoffgefeuertem Gas- und Dampfturbinenprozess
(Pre-Combustion-Capture)
3. Verbrennung mit reinem Sauerstoff (Oxyfuel Combustion)
Die zu erwartenden Wirkungsgrade derartiger Verfahren, die
in den folgenden Abschnitten erläutert werden, sind in Tab. 2.1
aufgeführt.
2.1.1 Post-Combustion-Prozesse
Bei der nachgeschalteten CO2-Wäsche wird das saure Kohlen-
dioxid im Rauchgas eines konventionellen Kraftwerksprozesses
mittels eines basischen Absorptionsmittels aus dem Gasstrom
abgetrennt. In einem weiteren Schritt wird das CO2 mithilfe
von Wärme, die dem Dampfprozess des Kraftwerks entnommen
wird, wieder ausgetrieben und kann dann der Speicherung zu-
geführt werden. Das derart regenerierte Absorptionsmittel wird
wieder zum Absorber geleitet. Ein Überblick über die verschiede-
nen Post-Combustion-Capture-Varianten gibt Olajire [7]. Durch
Tabelle 2.1: Vergleich der Wirkungsgrade und Kohlendioxidemissionen
fossil gefeuerter CO2-emissionsarmer und konventioneller Kraftwerke
(Brennstoff: Steinkohle)
Prozess Wirkungs- CO2- CO2- Emissions-
grad1 Produktion2 Emission2 minderung
[%] [kg/MWh] [kg/MWh] [%]
Post-Combustion-Capture [2] 33,1 1040 104 88,5
Pre-Combustion-Capture [3] 34,9 986 109 88,0
kryogenes Oxyfuel [4] 35,4 972 89 90,1
membranbasiertes Oxyfuel [5] 41,2 836 83 90,8
konventioneller Prozess3 [6] 45,9 750 750 17,2
deutscher Durchschnitt [6] 38,0 906 906 0,0
1 inkl. Kohlendioxidverdichtung 3 Neubau
2 bezogen auf Nettoleistung
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den großen Wärmebedarf der Regenerierung ist dieses Verfahren
mit einer signifikanten Wirkungsgradeinbuße (ca. 13%-Punkte,
s. Tab. 2.1) verbunden. Vorteilhaft an dieser Technik ist, dass alle
technischen Komponenten und chemischen Einsatzstoffe bekannt
sind und – wenn auch bisher nur in wesentlich kleinerem Maßstab
– bereits eingesetzt wurden. Sofern die Platzverhältnisse am Kraft-
werksstandort dies zulassen, ist eine Nachrüstung bestehender
konventioneller Kraftwerke denkbar. Durch den großen Wärme-
bedarf der Absorptionsmittelregeneration wäre diese allerdings
mit tiefgreifenden Änderungen im Dampfkreislauf des Kraftwerks
verbunden.
2.1.2 Pre-Combustion-Prozesse
Beim sogenannten Pre-Combustion-Capture (IGCC – Integra-
ted Gasification Combined Cycle mit CO2-Abtrennung aus dem
Synthesegas [8]) wird der Brennstoff – in der Regel Kohle – zu-
nächst vergast. Anschließend wird der Kohlenmonoxidgehalt des
erzeugten Gases mittels katalytischer Shift-Reaktion vermindert,
wobei gleichzeitig Wasserstoff und Kohlendioxid gebildet werden.
Aus diesem Synthesegas wird dann das CO2 per physikalische
Absorption abgetrennt und das übrige wasserstoffreiche Brenngas
in einem GuD-Prozess zur Stromerzeugung genutzt. Die Nut-
zung wasserstoffreicher Gase in Gasturbinen ist noch Gegenstand
der Forschung [9, 10]. Einzelne GuD-Prozesse mit integrierter
Kohlevergasung sind bereits im Einsatz, jedoch wurde die Kohlen-
dioxidabtrennung bisher nicht großtechnisch realisiert. Am IGCC-
Kraftwerk in Puertollano in Spanien wurde allerdings bereits eine
14MWth-Pilotanlage in Betrieb genommen, mit der laut García
Peña und Coca [11] eine Kohlendioxidabscheiderate von 91,7%
erreicht werden konnte.
2.1.3 Oxyfuel-Prozesse
Der Begriff Oxyfuel-Verbrennung bezeichnet die Verbrennung
mit sauerstoffangereichertem, rezirkuliertem Rauchgas. Das den
21
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Prozess verlassende Rauchgas besteht dann im wesentlichen aus
Kohlendioxid, Wasserdampf sowie Restsauerstoff und aus Mino-
ritätenspezies wie N2, Ar, SOx, NOx oder CO, die im ppm- bis
einstelligen Prozent-Bereich vorhanden sind. Manchmal ebenfalls
als »Oxyfuel-Verfahren« bezeichnete Verbrennungsprozesse mit
reinem Sauerstoff als Oxidator (bspw. gestufte O2-Zugabe oder
Gasbrenner in der Glasindustrie) werden in dieser Arbeit nicht
behandelt. Im folgenden ist der Begriff Oxyfuel daher als die Ver-
brennung mit rezirkuliertem, sauerstoffangereichertem Rauchgas
zu verstehen.
Die Oxyfuel-Prozesse werden im allgemeinen nach der Methode
ihrer Sauerstoffbereitstellung – kryogen oder mittels Membran –
klassifiziert. Die Wahl der O2-Versorgung hat große Auswirkungen
auf die Prozessauslegung, beispielsweise auf das Luftverhältnis
der Verbrennung, den Sauerstoffgehalt im Oxidator und das
Temperaturniveau der Rezirkulation.
Kryogene Oxyfuel-Prozesse
Ähnlich wie Post-Combustion-Prozesse basieren kryogene Oxy-
fuel-Prozesse auf Komponenten, die grundsätzlich verfügbar sind.
Genauso gilt aber auch hier, dass diese noch nicht im großtechni-
schen Maßstab kombiniert wurden, sodass ihre Wechselwirkungen
und die Optimierung für die Anwendung im Kraftwerksprozess
noch Gegenstand der Forschung sind. Stand der Forschung ist
hier eine Pilotanlage (30MWth, Standort Schwarze Pumpe) die
laut Burchhardt et al. [12] erfolgreich betrieben wird. Gleich-
zeitig zeigen die Erfahrungen mit der Pilotanlage allerdings
einen erheblichen Forschungsbedarf bezüglich der Anpassung
der Komponenten an den Oxyfuel-Prozess auf und legen die
weitere Verfolgung alternativer Technologien nahe, wie Oxyfuel-
Wirbelschichtfeuerung oder membranbasierte Sauerstoffversor-
gung. Außerdem befand sich eine 250MWel-Demonstrationsanla-
ge (Standort Jänschwalde) in Planung, deren Umsetzung jedoch
im Jahr 2011 abgebrochen wurde [13].
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Membranbasierte Oxyfuel-Prozesse
Im Gegensatz zu kryogenen Prozessen beziehen membranbasierte
Oxyfuel-Prozesse ihren Sauerstoff durch eine Hochtemperatur-
Keramikmembran. Diese Keramik – in der Regel werden soge-
nannte Perowskite eingesetzt – ist gasdicht, wird jedoch ab einer
gewissen Temperatur (je nach Material 700 ◦C und höher) sowohl
für Sauerstoffionen als auch Elektronen leitfähig [14]. Getrieben
durch ein Partialdruckgefälle über die Membran nehmen die O2-
Moleküle auf der sauerstoffreichen Seite – hier kommt Druckluft
auf einem Druckniveau von ca. 20 bar [5] zum Einsatz – Elektro-
nen auf und wandern als Ionen (O2–) durch die Membran auf
die Rauchgasseite (s. Abb. 2.1). Dort geben sie die Elektronen,
die dann zurück auf die O2-reiche Seite fließen, wieder ab, gehen
als Sauerstoffmoleküle in die Gasphase über und reichern so das
rezirkulierte Rauchgas an. Durch diesen Transportmechanismus
wird eine vollständige Selektivität der Membran gewährleistet,
sodass – anders als bei kryogenen Luftzerlegungsprozessen – außer
dem Sauerstoff keine anderen Luftbestandteile (N2, Ar) in den
Rauchgasstrom eingebracht werden.
OXYCOAL-AC-Prozess Eine mögliche Variante eines mem-
branbasierten Oxyfuel-Prozesses ist der OXYCOAL-AC-Prozess
[15]. Dieser Prozess, schematisch dargestellt in Abb. 2.2 soll auf-
Rauchgasseite
(atmosphärisch)
Luftseite
(ca. 20 bar) Leerstelle
Sauerstoffion
Sauerstoffatom
Metallion
Stickstoffatom
Wasserstoffatom
Kohlenstoffatom
Elektron
Membran
Abbildung 2.1: Schematische Darstellung des Sauerstofftransports
durch eine Perowskit-Membran
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Rezirkulations-
gebläse
Rauchgas-
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Abbildung 2.2: Vereinfachtes Schema des OXYCOAL-AC-Prozesses
grund seines zu erwartenden überlegenen Wirkungsgrades [5]
(s. Tab. 2.1) in dieser Arbeit als Referenz benutzt und im folgen-
den kurz erläutert werden.
Im OXYCOAL-AC-Prozess verlässt das Rauchgas den Dampf-
erzeuger mit einer Temperatur von 850–950 ◦C und wird bei
dieser mittels Direktentschwefelung, Zugabe alumosilikatischer
Alkali-Getter und Heißgasfiltration von Schwefeloxiden, Alkalien
und Flugasche soweit befreit, dass es auf die nachgeschaltete
Keramikmembran geleitet werden kann. Dort wird es mit Sauer-
stoff angereichert und gibt seine Wärme im Anschluss in einem
Hochtemperatur-Gas-Gas-Wärmeübertrager an die in der Mem-
bran genutzte Druckluft ab. Von dort wird das rezirkulierte Gas
durch ein Heißgasgebläse als Oxidator zurück in die Brennkammer
gefördert. Die verdichtete, heiße, sauerstoffabgereicherte Luft, die
die Perowskit-Membran verlässt, wird in einer Turbine entspannt
und die in ihr enthaltene Energie so genutzt. Dampfseitig kommt
im OXYCOAL-AC-Prozess ein konventioneller Clausius-Rankine-
Kreislauf zum Einsatz, dessen Auslegung im wesentlichen dem
Referenzkraftwerk NRW [6] entspricht.
24
2.2 Oxyfuelspezifische Randbedingungen
2.2 Oxyfuelspezifische Randbedingungen
Oxyfuel-Feuerungen haben im Vergleich zu Luft-Feuerungen zu-
sätzliche Freiheitsgrade der Verbrennungsführung, die im fol-
genden diskutiert werden. Anschließend wird die Berechnung
der Zusammensetzung der Rauchgasatmosphäre von Oxyfuel-
Feuerungen, in der eine Entschwefelung funktionieren muss, er-
läutert und die relevanten Einflussparameter werden identifiziert.
Abschließend wird diskutiert, welche Schwefelverbindungen im
Rauchgas auftreten und in welchen Konzentrationen diese zu
erwarten sind.
In den in diesem Kapitel angestellten Überlegungen wird bei-
spielhaft die Verbrennung verschiedener Kohlesorten betrachtet,
sie sind jedoch uneingeschränkt auf andere Brennstoffe übertrag-
bar.
2.2.1 Unterschiede von Luft- und Oxyfuel-
Feuerung
Die Verbrennung in Luft-Feuerungen ist durch zwei Parameter,
nämlich die chemische Zusammensetzung des Brennstoffs und das
Luftverhältnis4, eindeutig definiert. Im Gegensatz dazu kann in
Oxyfuel-Prozessen die Zusammensetzung des Oxidators und da-
mit auch des Rauchgases zusätzlich durch die Rezirkulationsrate
sowie eine mögliche Rauchgasbehandlung im Rezirkulationsstrang
(Entschwefelung, Entstickung und/oder Kondensation) beeinflusst
werden.
Weil eine Kondensation mit einer exergetisch nachteiligen star-
ken Abkühlung des Rauchgases verbunden ist, soll dieser Fall im
weiteren nicht betrachtet werden. Gleiches gilt für die Entstickung,
da aufgrund fehlenden Luft-Stickstoffs und Reburning eine gerin-
ge Stickoxidkonzentration zu erwarten ist, deren Auswirkungen
vernachlässigt werden (s.Kap. 2.3.2). Auch durch eine kryogene
4Da der Begriff Luftverhältnis in Oxyfuel-Prozessen keinen Sinn ergibt, wird
im folgenden für diese der Terminus Sauerstoffverhältnis analog verwandt.
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Sauerstoffversorgung in den Prozess eingeschleppte Stickstoff-
sowie Argonmengen werden nicht berücksichtigt, da ihre Grö-
ßenordnung beim derzeitigen Entwicklungsstand der Oxyfuel-
Technik kaum abzuschätzen ist. Stattdessen wird eine für den
Gesamtwirkungsgrad vorteilhafte membranbasierte Sauerstoffver-
sorgung betrachtet, die keine Verunreinigungen in den Prozess
einbringt.
2.2.2 Oxyfuel-Verbrennungsrechnung
Der oben erwähnte Einfluss der Brennstoffzusammensetzung auf
die Rauchgasatmosphäre wird in den hier angestellten Überle-
gungen durch zwei verschiedene Kohlen (Rheinische Braunkohle
und Kleinkopje Steinkohle), deren Zusammensetzung in Tab. 2.2
gegeben ist, repräsentiert.
Um die Zusammensetzung der Rauchgasatmosphäre einer Feue-
rung mit Luft als Oxidator eindeutig zu definieren, wird üblicher-
weise das Luftverhältnis λ oder der (volumetrische) Restsauer-
stoffgehalt im Rauchgas ψO2,RG angegeben, welche – für einen
bestimmten Brennstoff – in einem festen Verhältnis zueinander
stehen. Für die Oxyfuel-Verbrennung werden üblicherweise als
weitere relevante Parameter der Sauerstoffgehalt des Oxidators
Tabelle 2.2: Zusammensetzung der betrachteten Brennstoffe
Komponente Rheinische BK Kleinkopje SK
roh getrocknet
[M.-%] [mol-%] [M.-%] [mol-%] [M.-%] [mol-%]
Kohlenstoff c 30,01 17,30 56,20 37,40 67,65 54,42
Wasserstoff h 2,11 56,87 3,95 45,50 3,48 37,42
Schwefel s 0,17 0,04 0,32 0,08 0,52 0,16
Stickstoff n 0,32 0,16 0,60 0,34 1,60 1,10
Wasser w 55,00 – 15,72 – 3,57 –
Asche a 2,01 – 3,77 – 14,92 –
Sauerstoff o 10,38 25,63 19,44 16,68 8,26 6,90
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ψO2,Ox sowie die Rezirkulationsrate RR genannt. Letztere ist
dabei definiert als
RR = m˙RG,rez
m˙RG,rez + m˙RG,aus
. (2.1)
Für eine eindeutige Beschreibung des Prozesses sind von diesen
insgesamt vier Parametern (λ, ψO2,RG, ψO2,Ox und RR) jedoch
nur zwei nötig, welche frei wählbar sind. Als unabhängige Va-
riablen werden im folgenden die Sauerstoffgehalte im Oxidator
und im Rauchgas gewählt. Ersterer bestimmt maßgeblich das
Abbrandverhalten der Kohle und wirkt sich auf die Effizienz ei-
ner membranbasierten Sauerstoffversorgung aus. Letzterer hat
großen Einfluss auf den Brennstoffausbrand und ist relevant für
den Energiebedarf der dem Kraftwerksprozess nachgeschalteten
Kohlendioxidaufbereitung.
Zwecks besserer Vergleichbarkeit mit Luft-Feuerung und weil
für membranbasierte Prozesse relativ geringe O2-Gehalte sinnvoll
sind, wird als Standardwert ein Sauerstoffgehalt im Oxidator
von ψO2,Ox = 21 Vol.-% festgesetzt. Da für die nachgeschaltete
Aufbereitung des abgetrennten Kohlendioxids ein geringer Rest-
sauerstoffgehalt energetisch vorteilhaft ist, gleichzeitig jedoch ein
möglichst vollständiger Ausbrand gewährleistet werden soll, wird
für den Restsauerstoffgehalt des Rauchgases als Standardwert
ψO2,RG = 2 Vol.-% gewählt. Die Bestimmung der abhängigen
Parameter (λ und RR) wird dann wie im folgenden beschrieben
durchgeführt.
Die zur Festlegung der Prozessbedingungen gewählten Parame-
ter ψO2,RG und ψO2,Ox sind volumen- bzw. stoffmengenbezogen.
(Da das Rauchgas als ideales Gas betrachtet werden kann, ent-
spricht der Volumen- dem Stoffmengenanteil.) Deshalb vereinfa-
chen sich die im weiteren nötigen Rechenschritte, wenn die Kohle-
zusammensetzung nicht wie sonst üblich massenbezogen, sondern
stoffmengenbezogen in der Form Cχ1Hχ2Oχ3Sχ4Nχ5 betrachtet
wird. Der Wasseranteil der Kohle wird dabei entsprechend den
molaren Anteilen auf den Wasserstoff- bzw. Sauerstoffgehalt ver-
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teilt. Die Asche bleibt, da sie nicht in die Gasphase übergeht,
unberücksichtigt. Die so bestimmte molare Zusammensetzung
der betrachteten Brennstoffe findet sich in Tab. 2.2.
Für den minimalen molaren Sauerstoffbedarf und die minimale
molare Rauchgasmenge erhält man dann
omin,m = χ1 +
χ2
2 − χ3 + χ4 (2.2)
respektive
rmin,m = χ1 +
χ2
2 + χ4 +
χ5
2 . (2.3)
Letztere entspricht wiederum der sauerstofffreien, den Prozess
verlassenden Rauchgasmenge:
rmin,m = rm (1−RR)
(
1− ψO2,RG
)
. (2.4)
Mittels einer Sauerstoffbilanz um die Rauchgasseite der Pe-
rowskit-Membran
ozu,m + rmRRψO2,RG = ψO2,Ox (ozu,m + rmRR) (2.5)
und einer Sauerstoffbilanz um den gesamten Prozess
ozu,m = omin,m + rm (1−RR)ψO2,RG (2.6)
lassen sich mithilfe der vorgegebenen Sauerstoffgehalte in Rauch-
gas und Oxidator schließlich das Sauerstoffverhältnis und die
Rezirkulationsrate bestimmen:
λ = 1 + rmin,m
omin,m
· 11−RR ·
ψO2,RG
1− ψO2,RG
(2.7)
RR =
(
1− ψO2,Ox
)(
1 + rmin,momin,m ·
ψO2,RG
1−ψO2,RG
)
1 + ψO2,Ox ·
(
rmin,m
omin,m
− 1
) . (2.8)
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Anhand der Gln. 2.7 und 2.8 ist ersichtlich, dass eine Erhö-
hung des Oxidatorsauerstoffgehalts ψO2,Ox (bei sonst gleichen
Randbedingungen) mit einer Verringerung der Rezirkulationsrate
einhergeht5 und dadurch auch das Sauerstoffverhältnis vermin-
dert. Ein höherer Restsauerstoffgehalt im Rauchgas ψO2,RG wie-
derum erfordert eine Zunahme der Rezirkulationsrate wie auch
des Sauerstoffverhältnisses.
Wichtig zu beachten ist jedoch, dass der Oxidatorsauerstoff-
gehalt zwar die Gestaltung des Prozesses beeinflusst, aber die
Rauchgaszusammensetzung am Brennkammerende ausschließlich
vom gewählten Restsauerstoffgehalt sowie der chemischen Zu-
sammensetzung des eingesetzten Brennstoffs abhängt. Dies wird
deutlich, wenn, wie in Abb. 2.3 illustriert, die ein- und austre-
tenden Ströme um den Gesamtprozess bilanziert werden, sodass
die Rezirkulationsschleife innerhalb der Bilanzgrenze liegt. Aus
Brennstoff und Mindestsauerstoffmenge ergibt sich das sauer-
stofffreie Rauchgas einer stöchiometrischen Verbrennung. Der
zusätzlich eintretende Sauerstoffüberschuss verlässt den Prozess
unverändert und sorgt lediglich für eine Verdünnung des austre-
tenden Rauchgases.
Mit der obengenannten Randbedingung (ψO2,RG = 2 Vol.-%)
ergeben sich für die in Tab. 2.2 genannten Brennstoffe die in
Tab. 2.3 aufgeführten Rauchgaszusammensetzungen. Dabei fällt
die Abhängigkeit des Verhältnisses von Kohlendioxid und Was-
5Für die Verbrennung von Kohlenwasserstoffen ist die molare minimale
Rauchgasmenge stets größer als der molare minimale Sauerstoffbedarf und
damit immer
(
rmin,m
omin,m
− 1
)
> 0.
Sauerstoff
(Omin + Oex)
Kohle
Sauerstoff
(Oex)
Rauchgas (O2-frei)
innere
Rezirkulation
Abbildung 2.3: Bilanzierung der ein- und austretenden Stoffströme bei
einem Oxyfuel-Prozess
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Tabelle 2.3: Rauchgaszusammensetzung für die untersuchten Brenn-
stoffe bei 2Vol.-% Restsauerstoffgehalt (Annahmen: vollständige Ver-
brennung, Schwefeloxide liegen als SO2 vor, keine Stickoxidbildung,
keine Entschwefelung)
Komponente Rheinische BK Kleinkopje SK
roh getrocknet
[Vol.-%] [M.-%] [Vol.-%] [M.-%] [Vol.-%] [M.-%]
Kohlendioxid CO2 36,98 58,22 60,69 78,20 72,23 85,37
Wasserdampf H2O 60,78 39,14 36,91 19,46 24,83 12,01
Sauerstoff O2 2,00 2,29 2,00 1,87 2,00 1,72
Stickstoff N2 0,17 0,17 0,28 0,23 0,73 0,55
Schwefeldioxid SO2 0,08 0,18 0,13 0,24 0,21 0,36
serdampf, die zusammen mehr als 97Vol.-% des Rauchgases aus-
machen, vom gewählten Brennstoff ins Auge. Während sich bei
Verwendung von Rohbraunkohle ein Verhältnis von Wasserdampf
zu Kohlendioxid von etwa 60 : 40 einstellt, kehrt sich dieses für
Trockenbraunkohle um. Im Falle von Steinkohle als Brennstoff
besteht das Rauchgas sogar zu fast drei Vierteln aus Kohlendioxid.
Anders als bei Luft-Feuerungen, wo sich für alle betrachteten
Brennstoffe ein in erster Näherung konstanter Kohlendioxidgehalt
von 13,5–16,3Vol.-% im Rauchgas einstellt, kann für Oxyfuel-
Feuerungen also nicht von einer »Standard«-Rauchgaszusammen-
setzung ausgegangen werden, deren Verhalten repräsentativ wäre.
Stattdessen müssen für jeden Brennstoff (respektive für Brenn-
stoffklassen) gezielt Untersuchungen durchgeführt werden bzw.
eine gewisse Bandbreite von Rauchgaszusammensetzungen muss
betrachtet werden.
2.2.3 Schwefelverbindungen in
Oxyfuel-Rauchgasen
Der Schwefeloxidgehalt im Rauchgas, mit dem eine Entschwe-
felung umgehen muss, wird maßgeblich durch zwei Faktoren
beeinflusst: Einerseits legt der Schwefelgehalt des Brennstoffs ein
gewisses Grundniveau fest, das auch im Falle vollständiger Ent-
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schwefelung des rezirkulierten Rauchgases nicht unterschritten
werden kann. Andererseits bestimmt der Grad der Entschwefe-
lung innerhalb der Rezirkulationsschleife, inwieweit sich das SOx
im Rauchgas anreichert.
Abbildung 2.4 zeigt den SOx-Gehalt im Rauchgas am Brenn-
kammerende in Abhängigkeit vom Entschwefelungsgrad in der
Rezirkulation unter der Annahme, dass sämtlicher Schwefel in
die Gasphase übergeht. (100% Entschwefelung bedeuten, dass
sämtlicher Schwefel entfernt wird, bevor das Rauchgas in die
Brennkammer zurückgeführt wird.) Das Niveau ohne Entschwe-
felung (am linken Rand) wird dabei im wesentlichen durch den
Schwefelgehalt der Kohle sowie in geringerem Maße durch den
Restsauerstoffgehalt im Rauchgas vorgegeben. Es entspricht der
Konzentration bei stöchiometrischer Verbrennung, verdünnt mit
dem Restsauerstoff. Wie steil die SOx-Kurve zu höheren Ent-
schwefelungsgraden hin abfällt und welcher Schwefelgehalt bei
100% Entschwefelung erreicht werden kann, ist abhängig von der
Rezirkulationsrate und damit letztlich von den gewählten Sauer-
stoffgehalten im Rauchgas und vor allem im Oxidator (s. Gl. 2.8).
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Abbildung 2.4: Schwefeloxidgehalt im Rauchgas in Abhängigkeit vom
Entschwefelungsgrad im Rezirkulationsstrang (Oxyfuel-Feuerung mit
2Vol.-% Restsauerstoff, 21Vol.-% O2 in Oxidator, Brennstoff: RTBK)
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Dabei handelt es sich um einen reinen Verdünnungseffekt durch
die mehr oder minder starke Rückführung schwefelarmen bzw. -
freien Rauchgases. Je niedriger der O2-Gehalt im Oxidator, desto
niedriger fällt auch der SOx-Gehalt im Rauchgas aus. Der Rest-
sauerstoffgehalt im Rauchgas wirkt sich genau umgekehrt aus: je
kleiner ψO2,RG, desto größer wird ψSOx,RG. Ein Schwefeloxidge-
halt von 0 ppm am Brennkammerende ist auch bei vollständiger
Entschwefelung im Rezirkulationsstrang nicht erreichbar, da bei
der Verbrennung immer neues SOx gebildet wird.
In welcher Form der Schwefel im Rauchgas vorliegt, wird im we-
sentlichen von der Temperatur beeinflusst. Abbildung 2.5 zeigt die
Anteile von Schwefeldioxid, Schwefeltrioxid und Schwefelsäure im
chemischen Gleichgewicht als Funktion der Rauchgastemperatur.
Im für die Direktentschwefelung relevanten Temperaturbereich
>800 ◦C braucht die Schwefelsäure nicht mehr berücksichtigt zu
werden. Vielmehr ist nur das Gleichgewicht von Schwefeldi- und
-trioxid relevant, welches bei niedrigen Temperaturen aufgrund
der geringen Reaktionsgeschwindigkeit kaum erreicht wird, sich
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Abbildung 2.5: Anteile der verschiedenen Schwefelverbindungen im
Rauchgas in Abhängigkeit von der Temperatur (im chemischen Gleich-
gewicht, Oxyfuel-Feuerung mit 2Vol.-% Restsauerstoff, keine Rauch-
gasbehandlung, Brennstoff: RTBK)
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im hier betrachteten Temperaturbereich jedoch in Sekundenbruch-
teilen einstellt. Dabei liegt der SO3-Anteil am gesamten SOx in
einer Größenordnung von ca. 3–15mol-%. Der Sauerstoffgehalt im
Rauchgas beeinflusst die Lage des SO2/SO3-Gleichgewichts, so-
dass ein höherer Sauerstoffgehalt die Schwefeltrioxid-Kurve leicht
erhöht und ihr Maximum etwas zu höheren Temperaturen ver-
schiebt. Allerdings ist dieser Effekt bei Sauerstoffkonzentrationen
von 1Vol.-% und mehr gering.
2.3 Rauchgasreinigung
In luftgefeuerten Prozessen wird der Ausstoß von Schadstoffen
wie Staub (Flugasche), Stickoxiden (NOx bzw. N2O) und Schwe-
felverbindungen (SOx, bei niedrigen Temperaturen auch H2SO3
und H2SO4) aufgrund gesetzlicher Immissionsschutzvorschriften
(z. B. [16]) mittels unterschiedlicher Rauchgasreinigungsverfahren
begrenzt. Auch wenn das Rauchgas von Oxyfuel-Prozessen nicht
emittiert wird, muss es dennoch in gewissem Maße aufbereitet
werden. Einerseits werden je nach Verwendung des abgeschiede-
nen Kohlendioxids gewisse Anforderungen an dessen Reinheit
gestellt, andererseits muss gewährleistet werden, dass die Kompo-
nenten des Rezirkulationsstrangs des Kraftwerks keinen Schaden
nehmen.
Bisher liegen zwar für die Enhanced Oil Recovery (EOR) und
den Pipeline-Transport von Kohlendioxid Fremdstoffgrenzwerte
vor [17], für die CO2-Speicherung jedoch noch nicht [18–20]. Auch
die Methanisierung des Kohlendioxids unter Zuhilfenahme von
regenerativ erzeugtem Wasserstoff durch den Sabatier-Prozess ist
noch Gegenstand der Forschung, und die Reinheitsanforderungen
sind daher noch unbestimmt. Eine Entfernung von Schwefelver-
bindungen, die als Katalysatorgifte wirken, wird hierfür allerdings
unerlässlich sein [21]. Eine kombinierte Entschwefelung und Ent-
stickung des Rauchgases ist sowohl nach White et al. [22] und
Tappe et al. [23] (mittels Bleikammerprozess) als auch nach Al-
lam und Spilsbury [24] (durch Destillation) unmittelbar vor der
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CO2-Verflüssigung bei niedriger Temperatur und hohem Druck
mit vergleichsweise geringem Aufwand machbar, und auch eine
konventionelle Entschwefelung von Oxyfuel-Rauchgasen mithilfe
von Kalkmilch wurde laut Burchhardt et al. [25] bereits erfolg-
reich getestet. Eine Entstaubung wird sich ebenfalls am kalten
Ende einfacher gestalten. Aus diesem Grund wird im folgenden
von einer kalten Kohlendioxidaufbereitung für die nachgeschal-
teten Prozesse (CCS/CCR) ausgegangen, und für die weitere
Betrachtung der Rauchgasaufbereitung innerhalb des Prozesses
werden nur die Reinheitsanforderungen der Komponenten des
Rezirkulationsstrangs berücksichtigt.
Als zusätzliche Schadstoffe kommen in Oxyfuel-Prozessen Alka-
li-Verbindungen hinzu, die ebenfalls kontrolliert werden müssen.
Die von den verschiedenen Schadstoffen ausgehenden Gefahren
für die Komponenten des Rauchgasrezirkulationsstrangs, die für
ihre Abscheidung übliche Technik sowie deren Anpassung an
Oxyfuel-Prozesse werden in den folgenden Abschnitten erläutert.
2.3.1 Entstaubung
Die im Rauchgas enthaltene Flugasche kann, vor allem wenn das
Temperaturniveau so hoch ist, dass sie erweicht, zu Ablagerungen
im Rauchgaskanal führen. Diese erhöhen den Druckverlust der
Strömung und damit den Eigenbedarf des Kraftwerks und können
im Extremfall zu Verstopfungen führen. Dies gilt insbesondere
an Stellen engen Querschnitts, wie beispielsweise in Wärmeüber-
tragern oder der Keramikmembran zur Sauerstoffbereitstellung.
Auf der Membran sorgen Ascheablagerungen außerdem für einen
zusätzlichen Diffusionswiderstand und damit einen verringerten
Sauerstoffdurchsatz, was ebenfalls die Effizienz des Kraftwerks
beeinträchtigt. Im folgenden Rezirkulationsgebläse kann eine zu
hohe Aschebeladung des Gases zu Schäden infolge Erosion bis
hin zum Totalausfall führen.
Zur Kontrolle der Staubbeladung eines Rauchgases stehen
verschiedene Verfahren (z. B. filternde Abscheider, Elektrofilter,
Zyklon) zur Verfügung [26]. In den meisten konventionellen koh-
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legefeuerten Kraftwerken haben sich Elektrofilter als effizienteste
Lösung durchgesetzt [27]. Zyklone und Gewebefilter werden des-
halb überwiegend in kleinen Anlagen eingesetzt [26].
Für den in dieser Arbeit hauptsächlich betrachteten OXY-
COAL-AC-Prozess kommt aufgrund des hohen Temperaturni-
veaus der Heißgasreinigung (850–950 ◦C) ein Elektrofilter nicht
mehr infrage [28]. Stattdessen können ein filternder Abscheider
mit keramischen Filterelementen oder ein Zyklon eingesetzt wer-
den.
2.3.2 Entstickung
Stickoxide sind umweltschädliche Stoffe, weshalb ihre Emission
gesetzlich begrenzt ist. Für die Komponenten des Rezirkulations-
strangs sind sie jedoch unkritisch, sodass sie erst beim Verlassen
des Prozesses berücksichtigt werden müssen.
In Großkraftwerken erfolgt die Entstickung in der Regel mittels
selektiver katalytischer Reaktion (SCR) [27]. Dabei werden die
Stickoxide mithilfe des Reaktionspartners Ammoniak (NH3) und
eines Katalysator (TiO2) zu Stickstoff und Wasser reduziert.
In Oxyfuel-Prozessen ist eine Entstickung innerhalb des Re-
zirkulationsstrangs wie oben erklärt nicht notwendig. Außerdem
wird ein Großteil der Stickoxide beim erneuten Durchlaufen der
Brennkammer durch das sogenannte Reburning reduziert [29, 30].
Daher kann auf eine SCR-Anlage verzichtet werden und die NOx-
Konzentration im Rauchgas muss erst in der CO2-Aufbereitung
berücksichtigt werden. Hier kann eine wirksame Entstickung
mit vergleichsweise geringem Aufwand durchgeführt werden und
ein anfänglich höherer Stickoxidgehalt sogar die Entschwefelung
vereinfachen [22].
2.3.3 Alkali-Getterung
Alkalien sind Metalle, die mit Schwefel chemisch aggressive Ver-
bindungen eingehen. Bei Temperaturen im Bereich von 600 ◦C
bis 950 ◦C liegen diese als Schmelze vor und können zu starker
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Korrosion metallischer Werkstoffe führen [31]. Da im selben Tem-
peraturbereich auch die Heißgasfiltration eines membranbasierten
Oxyfuel-Prozesses betrieben wird, würden diese erweichten Asche-
phasen außerdem die Regeneration des Filters behindern.
Die obengenannten Probleme können vermieden werden, indem
entweder die Alkalien oder der Schwefel aus dem Rauchgas ent-
fernt werden. Eine Lösung der Alkali-Problematik durch Rauch-
gasentschwefelung würde jedoch eine viel weiter gehende Ent-
schwefelung als sonst in Kraftwerken üblich erfordern, da Alkali-
Schwefel-Verbindungen bereits in sehr geringen Konzentrationen
problematisch sind. Daher werden stattdessen üblicherweise die
Alkalien aus dem Rauchgas entfernt.
Ein Verkleben des Filters durch erweichte, alkalihaltige Asche-
phasen kann durch Einbindung der Alkalien mithilfe alumosilika-
tischer Getter-Materialien verhindert werden [32]. Derart einge-
bunden verlieren die Alkalien auch ihre korrosive Wirkung.
2.3.4 Entschwefelung
Die an die Entschwefelung des Rauchgases gestellten Anforderun-
gen variieren signifikant mit der Prozessführung. Im Falle einer
kryogenen Sauerstoffversorgung des Prozesses können relativ hohe
Schwefeloxidkonzentrationen im rezirkulierten Rauchgas toleriert
werden. Für eine Sauerstoffbereitstellung mittels Hochtempera-
turmembran muss das rezirkulierte Rauchgas jedoch weitgehend
entschwefelt werden.
Im Falle kryogener Sauerstoffversorgung ist die obere Gren-
ze der tolerierbaren Schwefeloxidkonzentration durch mögliche
Korrosion im Kessel sowie im Rezirkulationsstrang vorgegeben
[18, 33, 34]. Sofern geeignete Materialien verwendet werden, kann
also prinzipiell auf eine Entschwefelung des rezirkulierten Rauch-
gases verzichtet werden. Diese kann jedoch wirtschaftlich sinnvoll
sein, wenn dadurch kostengünstigere Werkstoffe eingesetzt werden
können.
Eine grundsätzlich andere Situation liegt vor, wenn die Sauer-
stoffbereitstellung durch eine Hochtemperaturmembran erfolgt.
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Die Perowskite reagieren – wenn auch reversibel – mit Schwefel-
oxiden, was die Membranstruktur verändert und die Membran
ihre Durchlässigkeit für Sauerstoffionen verlieren lässt [35]. Um
die O2-Permeabilität zu erhalten, muss die Membran deshalb vor
Schwefeloxiden geschützt werden, sodass bereits das innerhalb
des Prozesses umlaufende Gas gereinigt werden muss.
In luftgefeuerten Kraftwerken wird als Rauchgasentschwefe-
lungsanlage (REA) in der Regel eine Nassentschwefelung ein-
gesetzt. In dieser wird das schwefelhaltige Rauchgas in einem
Sprühabsorber mit Kalkmilch (CaCO3 bzw. Ca(HCO3)2 mit Was-
ser) in Kontakt gebracht, mit der es zu einer Gipsemulsion reagiert
[27]. Der als Nebenprodukt entstehende Gips kann als Baustoff
verwendet werden.
Die Wahl des Entschwefelungsverfahrens für Oxyfuel-Prozesse
hängt stark von der Prozessvariante ab. Für kryogene Oxyfuel-
Verfahren wird häufig von einer Entschwefelung am kalten Ende –
i. d. R. per konventionelle Kalkmilchwäsche [22, 36], Bleikammer-
prozess [22, 37] oder Destillation [37] – ausgegangen.
Für membranbasierte Prozesse folgt aus der oben erläuterten
Forderung nach einer Entschwefelung innerhalb des Rezirkula-
tionsstrangs, dass die zu erwartenden SOx-Konzentrationen in
derselben Größenordnung wie bei luftgefeuerten Prozessen lie-
gen. Da die Rezirkulation in diesem Fall bei hohen Temperatu-
ren betrieben wird – zur Beheizung der Keramikmembran wird
Rauchgas im Temperaturbereich von 800 ◦C bis 950 ◦C benötigt
[14, 38] – bietet sich die in diesem Temperaturbereich arbeiten-
de Direktentschwefelung an. Sie ist mit nur relativ geringem
apparativem Aufwand und damit niedrigen Investitionskosten
verbunden. Die Entschwefelungsreaktion läuft dann sowohl im
Rauchgasweg (Flugstrom) ab als auch im Heißgasfilter (Festbett),
in dem das Sorbens zusammen mit der Flugasche abgeschieden
wird [39].
Ein vielversprechendes Einsatzgebiet für die Direktentschwefe-
lung in Oxyfuel-Prozessen – unabhängig von der Sauerstoffver-
sorgung (membranbasiert oder kryogen) – sind Wirbelschicht-
feuerungen. Bereits in luftgefeuerten Prozessen hat sich gezeigt,
37
2 Rahmenbedingungen einer Entschwefelung in Oxyfuel-Atmosphäre
dass durch Zugabe des Sorbens in das Wirbelbett lange Aufent-
haltszeiten und damit eine gute Ausnutzung des Kalks erreicht
werden. Weil in Wirbelschichtfeuerungsanlagen die Entschwefe-
lung gleichzeitig mit der Verbrennung stattfindet, ist in diesem
Fall zusätzlich das Verhalten der reagierten Sorbenzien in reduzie-
render Atmosphäre zu berücksichtigen, wo eine Wiederfreisetzung
von Schwefeloxiden auftreten kann [40, 41].
Eine ausführliche Beschreibung des Standes der Forschung
bezüglich der Direktentschwefelung in kohlendioxidreicher Atmo-
sphäre findet sich in Kap. 3.2.
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Die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten kalkbasierten Sorben-
zien umfassen Calciumcarbonat, Calciumhydroxid und Calcium-
oxid. Je nach eingesetztem Sorbens und herrschenden Randbe-
dingungen laufen bei der Entschwefelung unterschiedliche Reak-
tionen ab, die im folgenden erläutert werden. Anschließend wird
der Stand der Forschung bezüglich der Direktentschwefelung in
kohlendioxidreichen Atmosphären vorgestellt.
3.1 Sorbenzien und ihre Reaktionen
Die für Entschwefelungsanwendungen allgemein üblichen kalkba-
sierten Sorbenzien Calciumcarbonat, Calciumhydroxid und Cal-
ciumoxid (s. Tab. 3.1) wurden auf ihr Entschwefelungspotential
unter Oxyfuel-Bedingungen untersucht. Ihre wichtigsten Stoffei-
genschaften sind in Tab. 3.2 zusammengefasst. Da in technischen
Tabelle 3.1: Bezeichnungen für die eingesetzten Sorbenzien und das
Reaktionsprodukt
Name Formel alternative Bezeichnungen
Calciumcarbonat CaCO3 Kalkstein, (kohlensaurer) Kalk, Kreide,
Calcit
Calciumhydroxid Ca(OH)2 gelöschter Kalk, Löschkalk, Kalkhydrat,
Hydratkalk
Calciumoxid CaO gebrannter Kalk, Branntkalk, ungelöschter
Kalk, Kalkerde, Ätzkalk
Calciumsulfat CaSO4 Anhydrit
39
3 Direktentschwefelung in Oxyfuel-Atmosphäre
Tabelle 3.2: Stoffeigenschaften der Sorbenzien und des Produkts
Eigenschaft CaCO3 Ca(OH)2 CaO CaSO4 Einheit
molare Masse 100,09 74,10 56,08 136,11 kg/kmol
Dichte 2730 2240 3370 2960 kg/m3
molares Volumen 36,66 33,08 16,64 45,98 cm3/mol
Volumenänderung +25,4 +39,0 +176 – %
(Reaktion zu CaSO4)
Schmelzpunkt –6 –6 2570 1460 ◦C
6CO2- bzw. H2O-partialdruckabhängige Zersetzung (s.Kap. 3.1.1 bzw. 3.1.2)
Entschwefelungsanlagen üblicherweise Naturprodukte und keine
synthetischen Reinstoffe eingesetzt werden, war dies auch im
Rahmen dieser Untersuchung der Fall. Die Zusammensetzung
des eingesetzten Calciumcarbonats und -hydroxids ist in Tab. 3.3
dargestellt. Das Calciumoxid wurde durch Brennen bei 450 ◦C
aus Löschkalk hergestellt. Die untersuchten Korngrößenintervalle,
in die das polydisperse Ausgangsmaterial durch Sieben aufgeteilt
wurde, sind in Tab. 3.4 aufgeführt.
3.1.1 Kalzinierung
Als Kalzinierung bezeichnet man die Zerfallsreaktion von Kalk-
stein (CaCO3) zu Branntkalk (CaO) und Kohlendioxid (CO2)
nach der Reaktion
CaCO3 CaO + CO2 − 178,3 kJ/mol. (R 3.1)
Tabelle 3.3: Zusammensetzung der Sorbenzien [42, 43]
Calciumhydroxid Calciumcarbonat
CaO 73,2 [M.-%] CaCO3 98,2 [M.-%]
MgO 0,8 [M.-%] MgCO3 1,2 [M.-%]
SiO2 1,2 [M.-%] SiO2 0,4 [M.-%]
SO3 <0,1 [M.-%] SO3 <0,01 [M.-%]
Fe2O3 0,2 [M.-%] Fe2O3 <0,1 [M.-%]
Al2O3 0,1 [M.-%] Al2O3 0,1 [M.-%]
Glühverlust 24,1 [M.-%]
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Tabelle 3.4: Eingesetzte Korngrößen (Durchmesser) der untersuchten
Sorbenzien
Korngröße CaCO3 Ca(OH)2 CaO
[µm] (aus Ca(OH)2)
< 50 • • •
50–63 • • •
63–125 • • •
125–180 • • •
180–200 • • •
200–250 • • •
250–315 • • •
315–355 • – –
>355 • – –
Bei hohen Temperaturen (ab ca. 800 ◦C, s. Abb. 3.1) liegt das che-
mische Gleichgewicht dieser endothermen Reaktion in der Regel
auf der Seite der Produkte. Mit zunehmendem CO2-Partialdruck
verschiebt sich das Gleichgewicht dem Massenwirkungsgesetz ge-
mäß jedoch zur Eduktseite. Dadurch erhöht sich die Temperatur,
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Abbildung 3.1: Zersetzungstemperatur von Calciumcarbonat und Cal-
ciumhydroxid in Abhängigkeit vom Kohlendioxid- bzw. Wasserdampf-
partialdruck nach Oates [44] und Barin [45] (LF: Luftfeuerung, OF:
Oxyfuel)
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bei der der Zerfall einsetzt (s. Abb. 3.1). Da die Zersetzungstempe-
ratur für Kohlendioxidpartialdrücke, die für Oxyfuel-Feuerungen
zu erwarten sind, in der gleichen Größenordnung liegt wie die ty-
pischerweise für eine Direktentschwefelung gewählte Temperatur
(800–900 ◦C [26]), ist in Oxyfuel-Prozessen mit einer verlangsam-
ten Kalzinierung zu rechnen. Diese Phänomen wurde durch eigene
Messungen sowie auch durch Dennis und Hayhurst [46] bestätigt.
3.1.2 Dehydratisierung
Analog der Kalzinierung des Kalksteins zersetzt sich auch Cal-
ciumhydroxid bei hohen Temperaturen und setzt dabei anstelle
von Kohlendioxid Wasser frei. Die Reaktionsgleichung lautet:
Ca(OH)2 CaO + H2O − 65,2 kJ/mol. (R 3.2)
Auch hier ist das Gleichgewicht abhängig von der Temperatur
sowie vom Partialdruck des Wasserdampfs (Abb. 3.1). Aufgrund
der deutlich niedrigeren Zersetzungstemperatur (unter 550 ◦C in
reinem Wasserdampf bei 1 bar) kann jedoch bei für die Direkt-
entschwefelung üblichen Temperaturen von einer vollständigen,
ungehinderten Dehydratisierung ausgegangen werden.
3.1.3 Sulfatierung
Unter Sulfatierung versteht man die Bindung von Schwefeloxiden
(SO2 bzw. SO3) an Calcium-Verbindungen wie CaCO3, Ca(OH)2
oder CaO nach der Nettoreaktionsgleichung
CaCO3 + SO2 + 1/2O2 CaSO4 + CO2 + 323,9 kJ/mol,
(R 3.3)
Ca(OH)2 + SO2 + 1/2O2 CaSO4 + H2O + 437,0 kJ/mol
(R 3.4)
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bzw.
CaO + SO2 + 1/2O2 CaSO4 + 502,2 kJ/mol.
(R 3.5)
Die Reaktionsgleichungen R3.3–R 3.5 gelten für die Einbindung
von Schwefeltrioxid entsprechend ohne die Sauerstoffaufnahme.
Im folgenden wird nur noch die SO2-Einbindung betrachtet, eine
analoge, parallel ablaufende Reaktion mit SO3 wird, wenn nicht
anders erwähnt, vorausgesetzt.
Zwei unterschiedliche Reaktionspfade werden bei der Sulfa-
tierung unterschieden: einerseits die indirekte Sulfatierung mit
vorhergehender Kalzinierung, Calciumsulfit-Bildung und dessen
anschließender Oxidation zu Calciumsulfat nach dem Reaktions-
schema
CaCO3 CaO + CO2 (R 3.6)
CaO + SO2 CaSO3 (R 3.7)
CaSO3 + 1/2O2 CaSO4 (R 3.8)
und andererseits die direkte Sulfatierung ohne vorherige Zerfalls-
reaktion nach dem Schema
CaCO3 + SO2 CaSO3 + CO2 (R 3.9)
CaSO3 + 1/2O2 CaSO4. (R 3.10)
Für Calciumhydroxid laufen die Reaktionen R 3.6–R 3.10 unter
Abspaltung vonWasser anstelle von Kohlendioxid analog ab. Wird
als Sorbens Calciumoxid eingesetzt, fällt die Zersetzungsreaktion
weg, und der Mechanismus reduziert sich auf die Reaktionen R 3.7
und R3.8.
Ab einer Temperatur von etwa 950 ◦C kommt bei der Schwe-
feleinbindung das chemische Gleichgewicht der Reaktion
CaO + SO2 + 1/2O2 CaSO4 (R 3.11)
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zum Tragen, sodass keine vollständige Entschwefelung mehr mög-
lich ist. Abbildung 3.2 zeigt den Verlauf der Konzentration des
nicht mehr zu bindenden SOx-Gehalts im Rauchgas sowie die ma-
ximal mögliche Sorbensausnutzung (bei einer Stöchiometrie von 1)
im thermodynamischen Gleichgewicht über der Rauchgastempe-
ratur. Die der Abbildung zugrunde liegenden thermodynamischen
Daten sind – wie alle im folgenden benutzten – Barin [45] entnom-
men. Bei einer Temperatur von ca. 965 ◦C setzt der thermische
Zerfall des Anhydrits (CaSO4) messbar ein und beschleunigt
sich ab etwa 1000 ◦C rapide. Entsprechend geht die theoretisch
mögliche Sorbensausnutzung mit steigender Temperatur zurück.
Temperaturen deutlich über 1000 ◦C sind demnach schon aus ther-
modynamischen Gründen für eine kalkbasierte Entschwefelung
nicht sinnvoll.
3.2 Stand der Forschung
Im folgenden wird der Stand der Forschung bezüglich der im
Vergleich zu luftgefeuerten Prozessen veränderten Schwefelfrei-
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Abbildung 3.2: Rest-SOx-Gehalt und maximale Sorbensausnutzung im
chemischen Gleichgewicht (Sauerstoffgehalt: 2Vol.-%, Ausgangsschwe-
feldioxidgehalt: 300 ppm)
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setzung in Oxyfuel-Prozessen sowie der Direktentschwefelung in
kohlendioxidreichen Atmosphären dargelegt.
3.2.1 Vergleichsuntersuchungen von Oxyfuel- und
Luft-Feuerungen
In Oxyfuel-Feuerungen ohne Entschwefelung im Rezirkulations-
strang stellen sich aufgrund fehlender Verdünnung mit Luftstick-
stoff und der Anreicherung in der Rezirkulationsschleife höhere
Schwefeloxidkonzentrationen ein als in Luft-Feuerungen. Die ab-
solute Schwefelfracht, die den Prozess verlässt, ist jedoch geringer
als in luftgefeuerten Prozessen, sodass absolut weniger Schwefel in
Form von Schwefeloxiden in die Gasphase übergeht [18, 34, 47–49].
Der nicht in das Rauchgas übergehende Schwefel wird stattdessen
verstärkt in der Asche gebunden [12, 47]. Dieser Effekt wird auf
die höhere SOx-Konzentration in Oxyfuel-Rauchgasen und die
durch die Rezirkulation verlängerten Aufenthaltszeiten zurück-
geführt. Die gebundene Schwefelmenge wird dabei stark durch
den Calciumgehalt der Asche beeinflusst [47], weshalb Stanger
und Wall [18] Calciumcarbonat-Co-Firing als kostengünstige Art
der Entschwefelung in Oxyfuel-Feuerungen vorschlagen. Dieser
Ansatz berücksichtigt jedoch nicht, dass die vorgeschlagene Ent-
schwefelung innerhalb der Rauchgasrezirkulation stattfindet und
damit der Anreicherung der Schwefeloxide im Rauchgas ent-
gegenwirkt. Dadurch werden die oben beschriebenen, für eine
Entschwefelung günstigen Randbedingungen negativ beeinflusst,
was die Effizienz dieser Maßnahme verringert.
Weiterhin zeigen erste Versuche einer Schwefelbilanz an Oxy-
fuel-Pilotanlagen in voneinander unabhängigen Studien, dass
diese nicht ohne weiteres zu schließen ist. Als Grund hierfür
wird übereinstimmend angegeben, dass sich der in der Bilanz
fehlende Schwefel vermutlich in der Brennkammer und/oder dem
Rezirkulationsstrang ablagert [12, 18, 47, 50]. Weitergehende Un-
tersuchungen, die diese Vermutung bestätigen oder widerlegen,
liegen jedoch noch nicht vor.
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Die obengenannten Erkenntnisse zur erhöhten Schwefelein-
bindung durch die Asche in Oxyfuel-Prozessen stammen aus
Untersuchungen mit einer Entschwefelung des Rauchgases am
kalten Ende. In dieser Arbeit steht allerdings eine Entschwefe-
lung innerhalb der Rezirkulationsschleife im Fokus, sodass der
Effekt einer Anreicherung und damit erhöhte Schwefelkonzen-
trationen im Rauchgas sowie verlängerte Aufenthaltszeiten des
SOx nicht vorausgesetzt werden können. Aufgrund dieser geänder-
ten Randbedingungen sind auch die in obengenannten Studien
[12, 18, 34, 47–49] beobachteten Effekte nicht uneingeschränkt
übertragbar.
3.2.2 Direktentschwefelung in luftgefeuerten
Prozessen
In der Vergangenheit wurde die Direktentschwefelung mittels
kalkbasierter Sorbenzien zunächst für die Verbrennung mit Luft
untersucht. Diese Ergebnisse können jedoch nicht unmittelbar
auf Oxyfuel-Prozesse angewandt werden, da der erhöhte Kohlen-
dioxidgehalt in Oxyfuel-Rauchgasen sowohl die Kalzinierungs-
als auch die Entschwefelungsreaktion beeinflusst [46, 51].
In weiteren Untersuchungen wurde die Direktentschwefelung
in Druckwirbelschichtfeuerungen betrachtet. In diesen kommt
zwar üblicherweise ebenfalls Luft als Oxidator zum Einsatz, was
in einem CO2-Volumenanteil von ca. 15Vol.-% resultiert. Aller-
dings ist aufgrund des größeren Gesamtdrucks auch der Kohlen-
dioxidpartialdruck erhöht, der dadurch dieselbe Größenordnung
wie in Oxyfuel-Prozessen bei Umgebungsdruck (≈ 0,4–0,8 barCO2,
s. Tab. 2.3) oder sogar darüber hinausgehende Werte erreicht. Die-
se Ergebnisse sind aber nur bedingt als Grundlage für Oxyfuel-
Untersuchungen geeignet, da sich nicht nur der Kohlendioxidpar-
tialdruck auf die Kalzinierungs- und die Sulfatierungsreaktion
auswirkt, sondern auch der erhöhte Gesamtdruck Einfluss hat
[46, 51–53].
Aus Untersuchungen in Luft-Feuerungen übertragbar ist die
Erkenntnis, dass das Sorbens nicht vollständig umsetzt werden
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kann [53, 54]. Das Reaktionsprodukt (CaSO4) hat ein deutlich
größeres molares Volumen als die möglichen Edukte (s. Tab. 3.2),
sodass die Sulfatierung mit einer erheblichen Volumenexpansion
(je nach eingesetztem Sorbens von 25,4% bis zu 176,3% Zunahme
des molaren Volumens) einhergeht. Die Öffnungen der porösen
Sorbenspartikeln (s. Abb. 3.3 a) verstopfen daher im Laufe der
Reaktion (s. Abb. 3.3 b). Dadurch wird das Partikelinnere für die
gasförmigen Schwefelverbindungen unzugänglich und diese kön-
nen nicht mehr per Diffusion in der Gasphase zum dort noch vor-
handenen unverbrauchten Sorbens gelangen. Selbst wenn das SOx
noch per Festkörperdiffusion durch eine dünne Produktschicht
ins Partikelinnere zu unverbrauchtem Sorbens transportiert wird,
kommt die Entschwefelungsreaktion spätestens dann zum Erlie-
gen, wenn sämtliche Partikelhohlräume mit Produkt ausgefüllt
sind (s. Abb. 3.3 c), sodass das Edukt keinen Platz mehr für die
zur Reaktion nötige Volumenexpansion hat [55].
3.2.3 Zeitlicher Verlauf der Reaktion
Mit zunehmendem Umsatz des Sorbens wird allgemein eine sin-
kende Reaktionsgeschwindigkeit beobachtet. Diese wird üblicher-
weise auf einen steigenden Diffusionswiderstand zurückgeführt
[56], weshalb die Entschwefelungsreaktion (für die direkte wie
auch die indirekte Sulfatierung) in zwei Phasen aufgeteilt wird
[57, 58]:
b)a) c) unreagiertes Sorbens
(Edukt)
reagiertes Sorbens
(Produkt)
Abbildung 3.3: Schematische Schnittdarstellung eines Sorbenspartikels
in verschiedenen Stadien der Entschwefelungsreaktion: a) unreagiert
b) Porenöffnungen durch Produkt verschlossen c) maximal möglicher
Sorbensumsatz
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1. schnelle Reaktion, limitiert durch die Reaktionskinetik bzw.
die Diffusion in der Gasphase
2. langsame Reaktion, limitiert durch die Feststoffdiffusion des
Schwefeldioxids durch die Produktschicht.
Auf einen solchen Wechsel des geschwindigkeitsbestimmenden
Widerstandes deutet auch die von Tullin et al. [51] gemessene
Abhängigkeit der Aktivierungsenergie der Reaktion vom Sorbens-
umsatz hin. Die von Hu et al. [56] beobachtete Veränderung
der Ordnung der Entschwefelungsreaktion bzgl. der beteiligten
Rauchgasbestandteile (SO2, O2, CO2) mit zunehmendem Umsatz
stützt ebenfalls diese These.
3.2.4 Einflussparameter
Die für die Direktentschwefelung relevanten Einflussparameter,
die in der Literatur üblicherweise untersucht werden, umfassen
die Sorbensart, die Partikelgröße, die Temperatur sowie die Kon-
zentrationen von Kohlendioxid, Sauerstoff und Schwefeldioxid in
der Gasphase. Der Einfluss von Wasserdampf wird nur in wenigen
Untersuchungen, insbesondere wenn die direkte Sulfatierung (und
damit einhergehend ein relativ niedriges Temperaturniveau) im
Fokus steht, berücksichtigt.
Die große Mehrheit der Arbeiten betrachtet vor allem das
untere Ende der für membranbasierte Oxyfuel-Prozesse inter-
essanten Temperaturspanne. Die Schwefelkonzentrationen sind
üblicherweise mit über 1000 ppm sehr hoch und bilden eher eine
Entschwefelung des den Prozess verlassenden Rauchgasstroms
ab und nicht eine SOx-Einbindung innerhalb des Rezirkulations-
strangs. Der Kohlendioxidgehalt wird meist ebenfalls recht hoch,
in der Größenordnung von 80Vol.-%, gewählt, obwohl dies in aus-
geführten Prozessen kaum zu erwarten ist (s. Kap. 2.2.2), allenfalls
wenn sehr wasserstoffarme Kohlen zum Einsatz kommen.
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Sorbenspartikelgröße
Untersuchungen bezüglich des Partikeldurchmessers haben über-
einstimmend ergeben, dass mit sinkendem Durchmesser die er-
reichbare Entschwefelung und der maximale Sorbensumsatz stei-
gen [58, 59]. Dies wird auf die größere spezifische Oberfläche
kleinerer Partikel zurückgeführt. Quantitative Aussagen bezüg-
lich dieses Effekts liegen allerdings nicht vor.
Temperatur
Die Temperatur hat großen Einfluss auf die bei der Entschwefe-
lung ablaufenden Reaktionen, wobei sich steigende Temperaturen
(bis zu einer gewissen Grenze) positiv auswirken [51, 60]. Lediglich
Wang et al. [59] haben in trockener Atmosphäre (im Gegensatz
zu ihren Messungen im feuchten) zwischen 800 ◦C und 850 ◦C
einen negativen Temperatureinfluss beobachtet.
Ein wichtiger Effekt der Rauchgastemperatur liegt in ihrem
Einfluss auf die Kalzinierungsreaktion, deren Ablauf über den
vorliegenden Entschwefelungsmechanismus (direkte oder indirek-
te Entschwefelung, s.Kap. 3.1) entscheidet. Sie wird maßgeblich
durch die Temperatur beeinflusst, während der Einfluss des Koh-
lendioxidpartialdrucks auf die Kalzinierung ab etwa 500mbarCO2
nur noch geringen Einfluss hat (s. Abb. 3.1).
Mehrere Untersuchungen [18, 53, 60] haben ergeben, dass im re-
lativ niedrigen Temperaturbereich der direkten Sulfatierung trotz
langsamerer Reaktion insgesamt größere Umsätze der Sorbenzien
zu erwarten sind. Dieses Verhalten wird damit begründet, dass im
Verlauf dieses Reaktionsmechanismus kontinuierlich Kohlendioxid
freigesetzt wird und nicht wie bei der indirekten Sulfatierung nur
schlagartig zu Reaktionsbeginn. Durch das kontinuierlich gebilde-
te CO2 werden beim Entweichen aus dem Partikelinneren Poren
in der sich bildenden Produktschicht offen gehalten. Diese Theo-
rie wird von mehreren Publikationen [51, 56, 57, 61] unterstützt.
Eine mit der Temperatur zunehmende Produktschichtporosität
wurde dabei von Tullin et al. [51] festgestellt. García-Labiano
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et al. [58] konnten jedoch den erhöhten Gesamtumsatz der di-
rekten Sulfatierung nicht bestätigen, sondern haben stets einen
niedrigeren Umsatz als bei der indirekten Sulfatierung gemessen.
Auch die Kohlendioxidfreisetzung als Grund der poröseren Anhy-
dritschicht zweifeln García-Labiano et al. [58] an, da pro 1mol
entstehendes CO2 1,5mol aus der Gasphase gebunden werden
(1mol SO2 und 0,5mol O2), sodass netto Gas verbraucht und
nicht produziert wird. Diese Sichtweise wird von Hu et al. [56]
geteilt.
Weiterhin haben Hu et al. [56] (wie Tullin et al. [51]) fest-
gestellt, dass die Gipsporosität mit der Temperatur steigt, bis
diese eine Grenze übersteigt, ab der Sinterprozesse einsetzen, die
die Poren verschließen. Das Einsetzen von Sinterprozessen im
Temperaturbereich zwischen 900 ◦C und 950 ◦C wurde von Gar-
cía-Labiano et al. [58] bestätigt. Abbildung 3.4 zeigt aus dieser
Untersuchung Rasterelektronenmikroskopaufnahmen vom kalzi-
nierten Kalkstein (a) sowie von bei 900 ◦C (b, c) und bei 950 ◦C
(d) sulfatierten Proben.
Das Calciumoxid zeigt eine poröse, aus kleineren Mikrokernen
zusammengesetzte Partikelstruktur (Abb. 3.4 a). Während auf
der bei 900 ◦C sulfatierten Probe eine mikrokernübergreifende
Sulfatschicht zu erkennen ist (Abb. 3.4 b), deren Porosität in
der Schnittansicht (Abb. 3.4 c) sichtbar ist, bildet sich bei der
Sulfatierung bei 950 ◦C eine geschlossene Anhydritschicht um die
Mikrokerne (Abb. 3.4 c).
García-Labiano et al. [58] differenzieren beim Temperaturein-
fluss zwischen Bedingungen mit direkter und mit indirekter Sul-
fatierung, indem die beiden Teilreaktionen der Entschwefelung
(Kalzinierung und Sulfatierung) getrennt voneinander durchge-
führt werden. Während die direkte Sulfatierung sowohl bzgl.
Reaktionsgeschwindigkeit als auch Sorbensumsatz durchweg von
steigenden Temperaturen profitiert, hat eine Temperaturerhö-
hung auf die indirekte Sulfatierung zunächst keinen Einfluss. Mit
zunehmender Versuchsdauer (also zunehmendem Sorbensumsatz)
zeigt sich ein Optimum bei 700 ◦C. Diese Temperatur liegt je-
doch unter Oxyfuel-Bedingungen im nicht-kalzinierenden Bereich,
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b)
d)
a)
c)
Abbildung 3.4: Rasterelektronenmikroskopaufnahmen von Granicarb-
Kalkstein [58] a) kalziniert b) sulfatiert bei 900 ◦C c) sulfatiert bei
900 ◦C (Schnitt) d) sulfatiert bei 950 ◦C
sodass hier der Reaktionspfad der direkten Sulfatierung abliefe
bzw. bei Einsatz der Sorbenzien Calciumhydroxid oder Calcium-
oxid sogar die Möglichkeit der Carbonatisierung und erst danach
ablaufender direkter Sulfatierung besteht.
Kohlendioxidpartialdruck
Der Einfluss des Kohlendioxidgehalts auf die Entschwefelung
wird meist als gering angesehen. Manche Autoren haben einen
negativen Einfluss höherer Kohlendioxidanteile festgestellt [51, 56].
Andere geben an, dass sich der Einfluss des CO2 auf die Änderung
des ablaufenden Sulfatierungsmechanismus (direkt oder indirekt)
beschränkt [53, 58].
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Chen und Zhao [57] haben für relativ niedrige Temperaturen
mit steigendem CO2-Gehalt eine Verschlechterung der Entschwe-
felungswirkung festgestellt, für Temperaturen über 950 ◦C wirken
sich hohe Kohlendioxidgehalte jedoch positiv aus. Das Tempe-
raturoptimum für die Entschwefelung verschiebt sich demnach
mit steigendem CO2-Partialdruck zu höheren Werten. Dieses
Verhalten wird auf die durch das Kohlendioxid verlangsamte Kal-
zinierung und die damit einhergehende kontinuierliche Bildung
von CaO erklärt.
Der größere Kohlendioxidpartialdruck in Oxyfuel-Prozessen
verschiebt die Kalzinierung zu höheren Temperaturen, sodass
sich das Temperaturniveau, ab dem eine Entschwefelung mit-
tels indirekter Sulfatierung möglich ist, um knapp 100 ◦C von
ca. 745 ◦C auf etwa 828 ◦C erhöht [18].
Sauerstoffgehalt
Der Einfluss von Sauerstoff wird – ab einer gewissen Mindest-
konzentration – als vernachlässigbar beschrieben [51, 56]. Die
Konzentration, ab der O2 nicht mehr relevant ist, wird von Hu
et al. [56] mit 15Vol.-% angegeben. O’Neill et al. [62] geben hinge-
gen für den Bereich 2–11Vol.-% O2 eine Sauerstoffunabhängigkeit
an. Nach Allen und Hayhurst [63] ist die Entschwefelungsreaktion
unabhängig vom Sauerstoffgehalt bis herab auf quasi 0Vol.-% O2.
Schwefeloxidkonzentration
Eine erhöhte Schwefeldioxidkonzentration im Rauchgas wirkt sich
qualitativ positiv auf die Reaktionsgeschwindigkeit der Entschwe-
felung aus [58]. Während in manchen Arbeiten [56, 59] nur ein
geringer Einfluss festgestellt wurde, berichten andere [51, 63] von
einem proportionalen Zusammenhang. Erhöhte Schwefelkonzen-
trationen beschleunigen nicht nur die Entschwefelungsreaktion,
sondern kontrollieren auch die Zersetzungstemperatur des Calci-
umsulfats. Diese wird ausschließlich durch den SO2- bzw. SO3-Ge-
halt im Rauchgas vorgegeben und nicht von anderen Gasen (CO2,
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H2O, N2) beeinflusst [18]. Da diese Temperatur allerdings auch bei
SOx-Gehalten von wenigen ppm über 1000 ◦C liegt (s. Abb. 3.2)
und damit oberhalb des in ausgeführten Anlagen zu erwartenden
Temperaturniveaus, kann die Zersetzung des Anhydrits in techni-
schen Fragestellungen in der Regel unberücksichtigt bleiben.
Außer den Schwefeloxiden SO2 und SO3 (sowie bei niedrigen
Temperaturen auch Schwefelsäure H2SO4) müssen in oxidierender
Atmosphäre keine weiteren Schwefelverbindungen (z. B. H2S oder
COS) berücksichtigt werden [18].
Feuchte im Rauchgas
Wasserdampf hat einen positiven Einfluss auf die direkte Sulfatie-
rung von Calciumcarbonat [56, 64]. Dieser wird durch temporäre
Calciumhydroxid-Bildung und anschließende Sulfatierung des
Ca(OH)2 erklärt. Das thermodynamische Gleichgewicht einer Re-
aktion bestimmt lediglich, zu welcher Seite hin sie netto abläuft
[51], Hin- und Rückreaktion finden jedoch kontinuierlich statt.
Dies bedeutet, dass Kalzinierungs- bzw. Carbonatisierungsreak-
tionen sowie Dehydratisierung bzw. Ca(OH)2-Bildung ständig
ablaufen und so CO2- respektive H2O-Moleküle zwischen Gas-
phase und Feststoff ausgetauscht werden, was für Kohlendioxid
von Haul et al. [65] gezeigt wurde.
Während bereits geringe H2O-Gehalte für Temperatur-Kohlen-
dioxidpartialdruck-Kombinationen, bei denen die Entschwefelung
über den Reaktionspfad der direkten Sulfatierung abläuft, eine
deutliche Verbesserung der Entschwefelung sowie des Sorben-
sumsatzes zeigen, fällt die Verbesserung bei weiterer Erhöhung
des Dampfgehalts geringer aus [59, 60]. Gleichzeitig haben Hu
et al. [56] eine Erhöhung der Ordnung der Entschwefelungsre-
aktion durch die Anwesenheit von Wasserdampf im Rauchgas
bezüglich der Schwefeldioxid- und der Sauerstoffkonzentration
ermittelt. Wang et al. [59] haben im Bereich von 800 ◦C bis 850 ◦C
festgestellt, dass sich in feuchter Atmosphäre höhere Tempera-
turen positiv auf die Entschwefelung auswirken und sich dieser
Temperatureinfluss in trockener Atmosphäre umkehrt.
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Der Einfluss von Wasserdampf auf die indirekte Sulfatierung
wird in der Literatur wenig thematisiert. Laut Hansen [40] wirkt
sich die Anwesenheit von H2O in der Gasphase nicht auf die
Sulfatierung von Calciumoxid (was nach dem Calciumcarbonat-
zerfall die zweite Teilreaktion der indirekten Sulfatierung ist,
s.Gl. R 3.6–R 3.8) aus. Daher ist davon auszugehen, dass der ge-
samte Reaktionsmechanismus der indirekten Entschwefelung von
eventuell vorhandenem Wasserdampf unabhängig ist.
54
4 Versuchsanlage
Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine Versuchsanlage aufgebaut,
die die Untersuchung der Direktentschwefelung von Rauchgasen
erlaubt. Die Entschwefelungsreaktion läuft dabei in einer statio-
nären Wirbelschicht ab. Ein Wirbelschichtreaktor hat den Vorteil,
dass einerseits große Aufheizraten, wie sie auch in ausgeführten
Anlagen zu erwarten sind, erreicht werden, andererseits aber auch
das Verhalten der Sorbenzien über einen längeren Zeitraum un-
tersucht werden kann. Alternativen wie Plug-Flow- oder Festbett-
Reaktor sowie thermogravimetrische Analyse (TGA) gewährleis-
ten nur jeweils eine dieser Randbedingungen. Die Rauchgasat-
mosphäre im Reaktor kann variabel auf Luft- oder unterschied-
lichste Oxyfuelbedingungen sowie auch Zwischenstufen eingestellt
werden. Im folgenden werden der Versuchsaufbau, seine Gasver-
sorgung und die einstellbaren Randbedingungen sowie die zum
Einsatz gekommene Messtechnik erläutert.
4.1 Aufbau des Reaktors
Herzstück der Versuchsanlage ist ein Wirbelschichtreaktor, dessen
inertes Wirbelbett von synthetischem Rauchgas durchströmt
wird. Eine Prinzipskizze des Versuchsaufbaus, der im folgenden
erläutert wird, ist in Abb. 4.1 dargestellt.
Die Entschwefelungsreaktionen finden in einem Wirbelbett
aus Inertmaterial (Aluminiumoxid – Al2O3) statt, in welches
definierte Mengen Sorbenzien eingebracht werden können. Die
Wirbelschicht gewährleistet eine gute Durchmischung von Gas
und Sorbens und sorgt für eine einheitliche, stabile Temperatur
sowie für große Aufheizraten der frisch eingebrachten Sorbenzien.
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Abbildung 4.1: Prinzipskizze des Versuchsaufbaus
Das Wirbelbett ist in einem senkrechten Stahlrohr mit einem
Durchmesser von 43,1mm oberhalb einer Quarzglasfritte, die
als Distributorplatte dient, angeordnet. Über der Reaktionszone
befindet sich ein – je nach Expansion der Wirbelschicht – ca. 1m
hoher Freiraum, welcher den Austrag von Feststoffen aus dem
Reaktor verhindert. Wärmeverluste des Reaktors werden mit-
hilfe einer elektrischen Begleitheizung vermieden. Ein Teilstrom
des den Reaktor verlassenden Gases wird zur Rauchgasanalytik
geleitet, der Rest verlässt die Anlage über einen Kamin.
Die Sorbensdosierung erfolgt über eine gasdichte Schleuse, wel-
che aus zwei in Reihe geschalteten Kugelhähnen besteht. Durch
ein Stahlrohr mit 4mm Innendurchmesser, das knapp oberhalb
der Wirbelschicht endet, fällt das Sorbens in das Wirbelbett und
reagiert dort mit den Schwefeloxiden in der Gasphase.
4.2 Rauchgasversorgung
Das synthetische Rauchgas für die Versuche wird aus Kohlen-
dioxid, Sauerstoff, einem 10%igen Schwefeldioxid/Kohlendioxid-
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Gemisch und Stickstoff mithilfe kalorimetrischer Massendurch-
flussregler zusammengemischt. Während der Stickstoff aus Umge-
bungsluft mit einer Membrananlage produziert wird (Restsauer-
stoffgehalt 0,5–3Vol.-%), werden die anderen Gase in Gasflaschen
bereitgehalten. Durch Entnahme des Messgases unmittelbar nach
der Mischung kann die Zusammensetzung der Rauchgasmischung
mittels der Rauchgasanalytik (s. Kap. 4.4) überprüft werden. Be-
vor das Rauchgas in die Reaktionszone eintritt, wird es in einem
elektrischen Vorheizer auf Reaktortemperatur gebracht.
Zur Klärung der Frage, ob der in realen Rauchgasen vorhandene
Wasserdampf (katalytischen) Einfluss auf die Entschwefelungsre-
aktion nimmt, ist eine Möglichkeit zur Befeuchtung des Rauchga-
ses vorgesehen. Dazu wird der Hauptgasstrom, der aus CO2 und
N2 besteht, und ca. 98Vol.-% des Gases ausmacht, durch eine
Gaswaschflasche geleitet und so bis auf 100% relative Feuchte
(entspricht etwa 2,5Vol.-%) befeuchtet.
4.3 Einstellbare Randbedingungen
Die Temperatur des Reaktors kann zwischen Umgebungstempe-
ratur und 1000 ◦C gewählt werden, das Druckniveau liegt bei
atmosphärischen Bedingungen. Der Volumenstrom, mit dem der
Reaktor durchströmt wird, kann zwischen 0,1m3N/h und 1,5m3N/h
eingestellt werden. Die Auslegung der einstellbaren Gaszusam-
mensetzungen umfasst die folgenden Bereiche:
• CO2: 5–100Vol.-%
• O2: 0,5–10Vol.-%
• SO2: 0–5000 ppm
• N2: 0–95Vol.-%
• H2O: 0Vol.-% oder ca. 2,5Vol.-%
Abhängig von Durchfluss und Temperatur können die Bereichs-
grenzen auch weiter ausfallen.
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4.4 Messtechnik
Die im Rahmen dieser Arbeit eingesetzte Messtechnik besteht
aus einer kommerziell verfügbaren online-Rauchgasanalytik, die
im folgenden näher erläutert wird, sowie Thermoelementen zur
Bestimmung der Reaktortemperatur und einem Differenzdruck-
aufnehmer, mit dem der Druckverlust über Distributorplatte und
Wirbelschicht überwacht wird.
Abbildung 4.2 zeigt die Verschaltung der eingesetzten Gas-
analysegeräte. Das angesaugte Rauchgas wird zunächst in einem
Kühler auf 4 ◦C abgekühlt, um gegebenenfalls enthaltenes Wasser
auszukondensieren und so die Messgeräte vor Feuchtigkeit zu
schützen. Das Kondensat wird mithilfe einer Schlauchpumpe ab-
geführt. Eine Membranpumpe fördert das verbleibende Rauchgas
zu den verschiedenen Analysatoren, die nacheinander durchlaufen
werden. Zwischen Membranpumpe und Analysatoren sind ein
Schwebekörper-Durchflussmesser mit Nadelventil zur Einstellung
des für die Messgeräte notwendigen Volumenstroms von 40–60 l/h
sowie ein Feinfilter zur Abscheidung eventuell vorhandenen Rest-
staubs im Rauchgas angeordnet. Die Umschaltung zwischen den
Messstellen vor bzw. hinter demWirbelschichtreaktor (s. Abb. 4.1)
CO2 (Vol.-%), CO (ppm)
SO2, NO, NO2 (ppm)
O2 (Vol.-%)
CO (Vol.-%)
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pumpe
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Kondensat-
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Abbildung 4.2: Verschaltung der Gasanalytik
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erfolgt durch umlegen eines Drei-Wege-Hahns, sodass die Messung
mit demselben Messgerät durchgeführt werden kann.
Die Rauchgasanalytik ist in der Lage, die Konzentrationen der
hier interessierenden Komponenten Kohlendioxid, Sauerstoff und
Schwefeldioxid zu bestimmen, sowie zusätzlich Kohlenmonoxid-,
Stickstoffmonoxid- und Stickstoffdioxidgehalte zu messen. Die
Messbereiche der einzelnen Messgeräte sind in Tab. 4.1 aufgeführt.
Die Messung des Kohlendioxidgehalts (sowie der Kohlenmon-
oxidkonzentration) erfolgt mittels nicht-dispersiver UV-Spektro-
skopie. Schwefeldioxid (und Stickstoffmonoxid/-dioxid) werden
durch nicht-dispersive IR-Spektroskopie erfasst. Der Sauerstoffge-
halt des Rauchgases wird paramagnetisch ermittelt. Aufgrund der
Querempfindlichkeit zwischen Sauerstoffmessung und CO2-Gehalt
wird der gemessene Sauerstoffwert anhand der Kohlendioxidkon-
zentration korrigiert. Nachweisgrenze und Wiederholgenauigkeit
betragen für alle Analysatoren 0,5% des eingestellten Messbe-
reichsendwertes.
Die Konzentrationen von Kohlenmonoxid sowie Stickstoffmon-
oxid und -dioxid lagen in sämtlichen Messungen unterhalb der
Nachweisgrenze. Da alle Experimente in oxidierender Atmosphäre
und bei einem für die thermische Stickoxidbildung nicht ausrei-
chenden Temperaturniveau durchgeführt wurden, war dies zu
erwarten, weshalb im weiteren auf diese Werte nicht eingegangen
wird.
Tabelle 4.1: Messbereiche der Gasanalytik
Rauchgaskomponente Messbereich 1 Messbereich 2 Messbereich 3
O2 [Vol.-%] 0–5 0–10 0–25
CO2 [Vol.-%] 0–30 0–100
SO2 [ppm] 0–300 0–1000
CO [Vol.-%] 0–5 0–10
CO [ppm] 0–100 0–1000 0–3000
NO [ppm] 0–500 0–1000
NO2 [ppm] 0–100
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Untersuchungen
Ziel der experimentellen Untersuchungen war ein besseres Ver-
ständnis der bei der Direktentschwefelung von Oxyfuel-Rauchga-
sen ablaufenden Prozesse. Dadurch sollten die Randbedingungen,
welche für den Entschwefelungsprozess relevant sind, identifiziert
und ihre Bereiche, in denen unter Oxyfuel-Bedingungen eine ef-
fektive Direktentschwefelung realisiert werden kann, bestimmt
werden.
In diesem Kapitel werden zunächst die Randbedingungen der
durchgeführten Versuche (Kap. 5.1) sowie die Vorgehensweise bei
der Bestimmung des Schwefeltrioxidgehalts im Rauchgas erklärt
(Kap. 5.2). Im Anschluss folgt die Beschreibungen der Versuchs-
durchführung und der dabei generierten Rohdaten (Kap. 5.3).
Danach wird die Bestimmung der Aktivierungsenergie der Re-
aktion kurz vorgestellt (Kap. 5.4), und die Vergleichsgrößen, die
später herangezogen werden, um die unterschiedlichen Messungen
miteinander zu vergleichen, werden erläutert (Kap. 5.5).
5.1 Untersuchte Randbedingungen
Die Parameter Sorbensart, Sorbenspartikelgröße, Temperatur,
Kohlendioxidgehalt, Sauerstoffgehalt, Schwefeloxidkonzentration
sowie Feuchte im Rauchgas wurden im Hinblick auf ihren Ein-
fluss auf die Effektivität einer Direktentschwefelung in Oxyfuel-
Atmosphäre betrachtet.
Die getesteten Sorbenzien umfassen Calciumcarbonat (CaCO3),
Calciumhydroxid (Ca(OH)2) und Calciumoxid (CaO), deren Ei-
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genschaften bereits in Kap. 3.1 beschrieben wurden. Eine Über-
sicht über die eingesetzten Korngrößen, die in neun Durchmesser-
intervallen zwischen < 50µm und > 355µm untersucht wurden,
findet sich dort in Tab. 3.4.
Die Temperatur wurde in einem Bereich von 850 ◦C bis 975 ◦C
variiert. Dieser deckt sowohl die Bedingungen des OXYCOAL-
AC-Prozesses (s.Kap. 2.1.3) als auch die in Wirbelschichtfeue-
rungen herrschenden Randbedingungen ab. Das bedeutet, dass
sowohl kalzinierende als auch der Grenzbereich zu nicht-kalzinie-
renden Bedingungen und damit die direkte und auch die indirekte
Sulfatierung der Sorbenzien untersucht wurden.
Der Kohlendioxidgehalt im Rauchgas lag innerhalb der für
kohlegefeuerte Oxyfuel-Prozesse (unabhängig von der genauen
Prozessführung) zu erwartenden Grenzen von etwa 50–80Vol.-%.
Der Sauerstoffgehalt wurde im Hinblick auf die Effizienz der einem
Oxyfuel-Prozess nachgeschalteten Kohlendioxidreinigung und -
verflüssigung mit 0,75–4,5Vol.-% recht niedrig angesetzt. Für
den Bereich der Schwefeloxidkonzentration wurden 250–600 ppm
gewählt, was der Konzentration im Rauchgas bei Einsatz der
betrachteten Kohlen entspricht, wenn von einer weitgehenden
Entschwefelung innerhalb des Rezirkulationsstrangs ausgegangen
wird (s. Abb. 2.4).
Der Einfluss des Wasserdampfs auf die Entschwefelung wurde
durch den Vergleich von trockenem mit angefeuchtetem Rauchgas
untersucht. Anhand der Ergebnisse der Untersuchungen zum
Wasserdampfeinfluss (s. Kap. 6.2) wurde die Rauchgasatmosphäre
für die folgenden Experimente vereinfacht und nur noch trockenes
Rauchgas betrachtet. Die Zulässigkeit dieser Vereinfachung wird
im folgenden Abschnitt (S. 63) diskutiert.
Die Randbedingungen wurden jeweils ausgehend von Stan-
dardbedingungen variiert, welche anhand der zu erwartenden
Rauchgaszusammensetzung (s. Tab. 2.3) festgelegt wurden. Diese
Standardbedingungen und ihre Variationsbereiche sind in Tab. 5.1
aufgeführt. Alle Versuchsergebnisse, bei denen keine abweichen-
den Randbedingungen explizit angegeben sind, stammen aus
Experimenten bei den dort gegebenen Standardwerten.
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5.1 Untersuchte Randbedingungen
Tabelle 5.1: Standardbedingungen und Variationsbereich der Randbe-
dingungen
Randbedingung Standardwert Variation Einheit
Partikelgröße 152,5 50–3157 µm
Temperatur 925 850–975 ◦C
Kohlendioxidgehalt 60 45–85 Vol.-%
Sauerstoffgehalt 2 0,75–4,5 Vol.-%
Schwefeldioxidgehalt 300 250–600 ppm
Volumenstrom 1,1 –8 m3/h
Sorbensmenge 2,0 – mmol
Wasserdampf 0,0 ≈ 2,59 Vol.-%
7 für CaCO3 bis 355 µm
8 bei Partikelgrößenvariation angepasst
9 gesättigt beiUmgebungstemperatur
Vereinfachung der Rauchgaszusammensetzung Wasserdampf
ist an den bei der Direktentschwefelung ablaufenden Reaktionen
(s.Kap. 3.1.3) nur im Falle einer Entschwefelung mittels Cal-
ciumhydroxid direkt beteiligt, da der Löschkalk im Laufe der
Reaktion H2O freisetzt. Die Zersetzungstemperatur des Ca(OH)2
liegt jedoch bei atmosphärischen Bedingungen unabhängig vom
Wasserdampfpartialdruck weit unterhalb des hier untersuchten
Temperaturbereichs (s. Abb. 3.1), sodass für den gelöschten Kalk
nur der Reaktionspfad der indirekten Entschwefelung in Betracht
kommt. Deshalb ist davon auszugehen, dass die Dehydratisierung
des Calciumhydroxids nicht vom H2O-Gehalt des Rauchgases
beeinflusst wird. Falls überhaupt vorhanden, beschränkt sich ein
möglicher Einfluss des Wasserdampfs auf die Entschwefelung also
auf eine temporäre Bildung von Ca(OH)2 sowie die anschließen-
de Sulfatierung desselben. Dieser Effekt sollte bereits bei sehr
niedrigen Wasserdampfgehalten sichtbar werden (s.Kap. 3.2.4,
S. 53).
Im Rahmen von Vergleichsexperimenten mit feuchtem und
trockenem Rauchgas konnte gezeigt werden, dass die Anwesen-
heit von Wasserdampf keinen messbaren Einfluss auf die Direkt-
entschwefelung in Oxyfuel-Rauchgasen hat (s.Kap. 6.2). Daher
wurde für die weiteren Untersuchungen der Volumenanteil des
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inerten Wasserdampfs dem des ebenfalls inerten Stickstoffs zuge-
schlagen. Als variable Parameter der Rauchgaszusammensetzung
bleiben damit die Volumenanteile von Kohlendioxid, Sauerstoff
und Schwefeloxiden (Rest: Stickstoff).
5.2 Bestimmung des
Schwefeltrioxidgehalts
Alle im folgenden gezeigten Messwerte wurden generiert, in-
dem Experimente an der in Kap. 4 beschriebenen Versuchsanla-
ge durchgeführt wurden. Da die eingesetzte Rauchgasanalytik
(s.Kap. 4.4) nicht in der Lage ist, den Schwefeltrioxidgehalt im
Gas zu messen, wurde die Gesamt-SOx-Konzentration im Rauch-
gas (SO2 und SO3) indirekt anhand des Messwertes für Schwefel-
dioxid bestimmt. Dieses Vorgehen ist aufgrund der im folgenden
erläuterten Überlegung zulässig.
Bei den Versuchen wurde ein Rauchgasvolumenstrom von ma-
ximal 1,2m3/h im Betriebszustand eingestellt. Daraus ergibt sich
eine mittlere Strömungsgeschwindigkeit im Reaktor von höchstens
0,23m/s. Bei einer Dicke der Wirbelschicht, in der die Entschwe-
felungsreaktion abläuft, von wenigen Zentimetern führt dies zu
einer Aufenthaltszeit des Gases in der Reaktionszone in der Grö-
ßenordnung von Zehntelsekunden. Im Freiraum oberhalb der
Wirbelschicht, der eine Höhe von ungefähr 1m hat, ergeben sich
demnach mindestens Aufenthaltszeiten von mehreren Sekunden.
Durch die relativ große Aufenthaltszeit nach der Reaktionszone
bei immer noch hoher Temperatur (T > 800 ◦C) wird sicherge-
stellt, dass sich hier für die jeweilige Kombination aus Tempera-
tur und Sauerstoffgehalt das SO2/SO3-Verhältnis des chemischen
Gleichgewichts der Reaktion
SO2 + 1/2O2 SO3 (R 5.1)
einstellt. Abbildung 5.1 zeigt für verschiedene Temperaturen den
Vergleich zwischen dem Schwefeldioxidanteil am Gesamtschwefel
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Abbildung 5.1: Vergleich zwischen thermodynamisch zu erwartendem
(Kurve) und nach dem Reaktor gemessenem (Punkte) SO2-Anteil am
Gesamtschwefel in Abhängigkeit vom Sauerstoffgehalt für verschiedene
Temperaturen (Rest: SO3)
(Rest: Schwefeltrioxid), der im thermodynamischen Gleichgewicht
vorläge (Kurven), und dem hinter dem Reaktor gemessenen Anteil
(Symbole), der in Vorversuchen ohne Entschwefelung bestimmt
wurde. Da das synthetische Rauchgas kein SO3 enthält (vgl.
Kap. 4.2), kann es sich erst in der Versuchsanlage in der Vor-
heizstrecke bzw. im Reaktor selbst bilden. Bei 500 ◦C ist keine
Trioxidbildung messbar, und der SO2-Anteil liegt bei nahezu
100%, obwohl im thermodynamischen Gleichgewicht Anteile von
unter 20% zu erwarten wären (entsprechend der gestrichelten
Kurve). Für Temperaturen von 740 ◦C und darüber hingegen zeigt
sich eine gute Übereinstimmung der Messwerte mit dem Gleichge-
wichtszustand. Die Reaktion läuft in diesem Temperaturbereich
offenbar sehr schnell ab. Demnach kann davon ausgegangen wer-
den, dass der Gleichgewichtszustand für Reaktion R5.1 nach
dem Reaktor im untersuchten Temperaturbereich > 800 ◦C er-
reicht wird und das SO2/SO3-Verhältnis unabhängig von den
Bedingungen innerhalb der Reaktionszone ist:
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ψSO3,nR
ψSO2,nR
= f
(
TR, ψO2
)
6= f
(
ψSO3,iR
ψSO2,iR
)
. (5.1)
Unter der Annahme einer im Vergleich zum Sauerstoffgehalt
sehr geringen Schwefelmenge (ψSOx  ψO2) kann der Einfluss
der Gleichgewichtsreaktion R 5.1 auf die Sauerstoffkonzentration
vernachlässigt werden. Für diesen Fall ist deshalb das SO2/SO3-
Verhältnis, das sich am Ende des Freiraums einstellt, ebenfalls
unabhängig von der Gesamt-SOx-Konzentration
ψSO3,nR
ψSO2,nR
6= f
(
ψSOx
)
, (5.2)
sodass das Verhältnis auch im Falle einer Entschwefelung im
Reaktor nicht verändert wird.
Das Verhältnis von Schwefeldioxid zu Schwefeltrioxid wurde
vor jeder Messung für den jeweiligen Betriebspunkt der Versuchs-
anlage bestimmt, indem ohne Sorbenszugabe die Schwefeldioxid-
konzentration vor und nach dem Reaktor gemessen wurde. Da
bei Umgebungstemperatur die Reaktion von SO2 zu SO3 einge-
froren ist (s. Abb. 5.1, Messwerte für 500 ◦C), enthält das kalte
synthetische Rauchgas kein Schwefeltrioxid. Durch Messung des
Schwefeldioxidgehalts im Kalten vor dem Reaktor kann demnach
die Gesamt-SOx-Konzentration bestimmt werden. Hinter dem
Reaktor wird dann ein niedrigerer SO2-Wert gemessen, da im
heißen Reaktor aufgrund der beschleunigten Reaktionskinetik
ein Teil des Dioxids zu Trioxid oxidiert wird. Die Differenz der
beiden Messwerte ergibt die SO3-Konzentration am Austritt aus
der Versuchsanlage:
ψSO3,nR,oS = ψSO2,vR,oS − ψSO2,nR,oS. (5.3)
Hiermit kann dann das SO2/SO3-Verhältnis (im Gleichgewicht
bei Reaktortemperatur, unmittelbar vor und auch nach der Re-
aktionszone) wie folgt bestimmt werden:
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ψSO3,nR,oS
ψSO2,nR,oS
=
ψSO2,vR,oS
ψSO2,nR,oS
− 1. (5.4)
Weil das SO2/SO3-Verhältnis im Gleichgewicht unabhängig
von einer möglicherweise ablaufenden Entschwefelungsreaktion
ist (s.Gl. 5.2), lässt sich Gl. 5.4 wie folgt für den Fall einer Ent-
schwefelungsreaktion verallgemeinern:
ψSO3,nR
ψSO2,nR
=
ψSO2,vR,oS
ψSO2,nR,oS
− 1. (5.5)
Für gegebene Werte von ψO2 und T ist dieses Verhältnis konstant,
da es wie oben beschrieben vom thermodynamische Gleichgewicht
der Reaktion R 5.1 bestimmt wird und von der vorliegenden SOx-
Konzentration unabhängig ist.
Aufgrund des bekannten SO2/SO3-Verhältnisses hinter dem
Reaktor, genügt auch während eines Entschwefelungsexperiments
die Messung der Schwefeldioxidkonzentration, um auf den ge-
samten SOx-Gehalt des Rauchgases inklusive SO3 schließen zu
können:
ψSOx,nR = ψSO2,nR + ψSO3,nR = ψSO2,nR
ψSO2,vR,oS
ψSO2,nR,oS
. (5.6)
Die Entwicklung des SO2/SO3-Verhältnisses über dem Gasweg
durch die Versuchsanlage ist in Abb. 5.2 schematisch dargestellt.
5.3 Versuchsdurchführung
Abbildung 5.3 zeigt einen typischen Verlauf der während einer
Messung aufgenommenen Daten zur Gaszusammensetzung. Auf-
getragen sind die SO2-Konzentration (in ppm) sowie die O2- und
CO2-Gehalte (in Vol.-%) über der Zeit. Im negativen Zeitbereich
(grau unterlegt) sind die im Kalten gemessenen Daten vor dem
Reaktor, im positiven Bereich die Daten hinter dem heißen Re-
aktor gezeigt. Während sich Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalt
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Gasgemisch
SO2/SO3 → ∞
Aufheizstrecke
SO2/SO3 → GG
Reaktionszone
SO2/SO3 ≠ GG
Freiraum
SO2/SO3 → GG
Abkühlung
SO2/SO3 = GG (TReaktor)
Messgerät
SO2/SO3 = GG (TReaktor)
Gasweg
Abbildung 5.2: Verlauf des SO2/SO3-Verhältnisses über dem Gasweg
durch die Versuchsanlage (GG: chemisches Gleichgewicht)
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Abbildung 5.3: Beispielhafter zeitlicher Verlauf von SO2-Konzentrati-
on (linke Ordinate) und Sauerstoff- bzw. Kohlendioxidgehalt (rechte
Ordinate) während einer Messung
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durch den Messstellenwechsel nicht ändern, zeigt sich im Schwe-
feldioxidverlauf ein Sprung. Dies liegt in der oben erläuterten
teilweisen Reaktion zu Schwefeltrioxid begründet, die mithilfe
von Gl. 5.6 herausgerechnet werden kann.
Mit der Sorbenszugabe zum Zeitpunkt t0 fällt die SO2-Konzen-
tration steil ab, erreicht ihren Minimalwert und nähert sich dann
wieder asymptotisch dem Ausgangsniveau an. Zum Zeitpunkt t95
hat das Schwefeldioxidniveau wieder 95% des Ausgangsniveaus
erreicht. Da die Menge des nach diesem Zeitpunkt noch einge-
bundenen Schwefels im Vergleich zum vorher umgesetzten SOx
vernachlässigbar klein ist, wurde dieser Zeitpunkt als Endpunkt
der Entschwefelungsreaktion definiert.
Aus der Differenz zwischen dem Ausgangsniveau ψSO2,0 und
der momentanen Schwefeldioxidkonzentration ψSO2 (t) bezogen
auf das Ausgangsniveau ergibt sich für den jeweiligen Zeitpunkt
der Entschwefelungsgrad. Da Schwefeldi- und -trioxid wie im
vorangegangenen Kapitel beschrieben in einem festen Verhält-
nis zueinander stehen, kann die Entschwefelungsrate aus den
Messwerten für die Schwefeldioxidkonzentration allein berechnet
werden:
∆SOx (t) =
ψSOx,0 − ψSOx (t)
ψSOx,0
=
ψSO2,0 − ψSO2 (t)
ψSO2,0
. (5.7)
Aus dem zeitlichen Verlauf des Entschwefelungsgrades lassen
sich die Aktivierungsenergie der Reaktion (s.Kap. 5.4) sowie die
in Kap. 5.5 erläuterten Vergleichsgrößen ableiten. Die aus den
Messdaten bestimmten Aktivierungsenergien werden in Kap. 6.1
diskutiert, und die Vergleichsgrößen werden in Kap. 6.2–6.7 her-
angezogen, um die Messergebnisse zu beurteilen.
5.4 Bestimmung der Aktivierungsenergie
Zur Bestimmung der Aktivierungsenergie wird die Reaktionsge-
schwindigkeit als Funktion der Temperatur nach der Gleichung
69
5 Experimentelle Untersuchungen
vR = A e−
EA
RT (5.8)
betrachtet. Durch Logarithmieren dieser Gleichung ergibt sich
ein linearer Zusammenhang zwischen dem Logarithmus der Re-
aktionsgeschwindigkeit und der reziproken Temperatur:
ln vR = −EA
R︸ ︷︷ ︸
p1
· 1
T
+ lnA︸︷︷︸
p2
. (5.9)
Wird dann der Logarithmus der Reaktionsgeschwindigkeit über
der reziproken Temperatur aufgetragen (s.Abb. 5.4), lässt sich
durch Anpassen an die Messdaten eine Geradengleichung mit den
Koeffizienten p1 und p2 bestimmen. Aus ersterem lässt sich die
Aktivierungsenergie der Reaktion zu
EA = −p1 ·R (5.10)
bestimmen.
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Abbildung 5.4: Bestimmung der Aktivierungsenergie durch Anpassung
von Gl. 5.9 an die Messdaten
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5.5 Vergleichsgrößen
Die Vergleichsgrößen Entschwefelungsgrad, Reaktionsdauer, (Ge-
samt-)Sorbensumsatz und Sorbensumsatzrate werden in den fol-
genden Unterkapiteln 5.5.1–5.5.4 erläutert. In Kap. 6 werden sie
herangezogen, um die Ergebnisse verschiedener Entschwefelungs-
versuche zu beurteilen.
5.5.1 Entschwefelungsgrad
Der Entschwefelungsgrad ∆SOx bezeichnet den relativen Rück-
gang der Schwefeloxidkonzentration im Rauchgas beim Durch-
strömen der Reaktionszone bezogen auf den SOx-Wert am Re-
aktoreintritt. Zwecks besserer Vergleichbarkeit und um kleine
Unregelmäßigkeiten bei der Sorbenszugabe auszugleichen, wird
der Entschwefelungsgrad jeweils ab dem Zeitpunkt t0, zu dem
die minimale SOx-Konzentration im Abgas gemessen wird, über
den folgenden Zeitraum von t = 15 s der Entschwefelungsreaktion
gemittelt:
∆SOx =
t∫
t0
∆SOx dt˜
t− t0 . (5.11)
5.5.2 Reaktionsdauer
Die Dauer der Entschwefelungsreaktion wird definiert als die
Zeit t95 zwischen dem Einwurf des Sorbens in den Reaktor (Zeit-
punkt t0) und dem Zeitpunkt, zu dem die SOx-Konzentration nach
dem Reaktor ψSO2,nR wieder 95% des Ausgangsniveaus ψSO2,0
erreicht hat:
ψSOx (t95) = 0,95 · ψSOx,0 (5.12)
Definitionsgemäß ist die Reaktion zu diesem Zeitpunkt zum Er-
liegen gekommen (s.Kap. 5.3).
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5.5.3 Sorbensumsatz
Der Sorbensumsatz X ist der Anteil des zugegebenen Sorbens,
der zu Calciumsulfat reagiert hat. Dabei wird der Zeitraum von
der maximalen Entschwefelung unmittelbar nach der Sorbens-
zugabe beim Zeitpunkt t0 bis zu einem beliebigen Zeitpunkt t
betrachtet. Aufgrund der äquimolaren Entschwefelungsreaktion
entspricht die umgesetzte Sorbensmenge genau der aufgenomme-
nen Schwefelmenge, sodass der Umsatz anhand von Schwefeloxid-
Stoffmengenstrom und Entschwefelungsgrad berechnet werden
kann:
XSorbens =
V˙B · ψSOx,0 ·
ρSO2
MSO2
t∫
t0
∆SOx dt˜
nSorbens
. (5.13)
Neben dem Sorbensumsatz zu einem beliebigen Zeitpunkt t
wurde auch der Gesamtumsatz X95 am Ende der Entschwefe-
lungsreaktion zum Zeitpunkt t95 betrachtet. Entsprechend wird
zur Berechnung des Gesamtumsatzes in Gl. 5.13 von t0 bis t95
integriert.
5.5.4 Sorbensumsatzrate
Die Sorbensumsatzrate dXdt entspricht der Veränderung des Um-
satzes über der Zeit und ist demnach definiert als
dX
dt
=
V˙B · ψSOx,0 ·
ρSO2
MSO2
·∆SOx(t)
nSorbens
. (5.14)
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Erörterung
Im folgenden werden die Versuchsergebnisse bzgl. der Aktivie-
rungsenergie sowie der Entschwefelungsleistung der drei einge-
setzten Sorbenzien gezeigt. Zunächst werden die für die Ent-
schwefelungsreaktion ermittelten Aktivierungsenergien vorgestellt
(Kap. 6.1), anschließend werden jeweils die in Kap. 5.5 erläuterten
Vergleichsgrößen zur Beurteilung herangezogen, um die Einflüsse
der Parameter
1. Wasserdampf (Kap. 6.2, S. 76)
2. Partikelgröße (Kap. 6.3, S. 78)
3. Temperatur (Kap. 6.4, S. 80)
4. Sauerstoffgehalt (Kap. 6.5, S. 88)
5. Kohlendioxidgehalt (Kap. 6.6, S. 92)
6. Schwefeloxidgehalt (Kap. 6.7, S. 98)
auf die Entschwefelungswirkung zu beurteilen. In den graphischen
Darstellungen der Messergebnisse wurden gestrichelt Trendlinien
eingezeichnet; sofern nicht anders erwähnt, dienen diese lediglich
der einfacheren Nachvollziehbarkeit des Verlaufs der Messwerte
und repräsentieren keinen konkreten mathematischen Zusammen-
hang.
Die gezeigten Ergebnisse basieren überwiegend auf den im Rah-
men der Arbeiten von Demling [68], Härtel [69] und Gerdes [70]
durchgeführten Experimenten.
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6.1 Aktivierungsenergie
Die Bestimmung der Aktivierungsenergie erfolgt wie in Kap. 5.4
beschrieben, indem Gl. 5.9 an die Messdaten angepasst wird. Dies
wird für verschiedene Fortschritte der Entschwefelungsreaktion
wiederholt, um einen möglichen Einfluss des Sorbensumsatzes
auf die Aktivierungsenergie feststellen zu können.
Für Temperaturen über 950 ◦C (entspricht 1000/T = 0,8175)
laufen am Sorbenspartikel Sintervorgänge ab, die zu einer ge-
schlossenen, undurchlässigen Produktschicht führen (s. Kap. 3.2.4,
Abb. 3.4). Diese behindert die Diffusion erheblich und verlang-
samt dadurch die Entschwefelungsreaktion deutlich. Die ent-
sprechenden, stark vom linearen Verlauf abweichenden Daten
(vgl. Abb. 5.4) werden daher für die Bestimmung der Ausgleichs-
geraden nicht berücksichtigt.
Abbildung 6.1 zeigt die Aktivierungsenergien für die verschie-
denen untersuchten Sorbenzien aufgetragen über dem Sorbensum-
satz. Für Calciumcarbonat steigt die Aktivierungsenergie ausge-
hend von ca. 350 kJ/(molK) zunächst in etwa linear an, um dann
abzuflachen und sich ab rund 2% Umsatz in einer Größenordnung
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Abbildung 6.1: Aktivierungsenergie der Entschwefelungsreaktion in
Abhängigkeit vom Sorbensumsatz
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von 550 kJ/(molK) zu stabilisieren. Da für einige, insbesondere
die niedrigeren Temperaturen mit CaCO3 keine Umsätze über 3%
erreicht wurden (s.Kap. 6.4), standen für größere Umsätze keine
hinreichenden Daten zur Bestimmung der Aktivierungsenergie
zur Verfügung.
Calciumhydroxid und Calciumoxid liefern weitgehend ähnli-
che Ergebnisse: beginnend bei etwa 40 kJ/(molK) zu Beginn der
Reaktion vergrößert sich die Aktivierungsenergie mit dem Um-
satz und erreicht bei rund 1% Sorbensumsatz ca. 145 kJ/(molK).
Mit weiterem Fortschreiten der Reaktion folgt ein leichter Rück-
gang bis zu einem Umsatz von 8% auf 130 kJ/(molK) (CaO)
respektive 100 kJ/(molK) (Ca(OH)2). Die Aktivierungsenergie
des Löschkalks (Ca(OH)2) bleibt anschließend näherungsweise
konstant, während für den Branntkalk (CaO) ab ca. 14% wieder
eine leichte Zunahme einsetzt, sodass bei 18% Sorbensumsatz
165 kJ/(molK) erreicht werden.
Die beobachtete Veränderung der Aktivierungsenergie in Ab-
hängigkeit vom Sorbensumsatz spricht für eine Änderung des für
die Reaktionsgeschwindigkeit maßgeblichen Schrittes. Während
zu Beginn der Reaktion lediglich die Diffusion in der Gasphase
sowie die chemische Reaktion selbst ablaufen müssen, kommt mit
steigendem Umsatz immer stärker die Feststoffdiffusion durch die
sich aufbauende Produktschicht zum Tragen und die Aktivierungs-
energie wächst an. Ihre folgende Stabilisierung deutet darauf hin,
dass die Feststoffdiffusion nun zum alleinigen geschwindigkeitsbe-
stimmenden Schritt geworden ist und die anderen Widerstände
vernachlässigt werden können. Der (nur beim Calciumoxid) zu
beobachtende spätere erneute Anstieg der Aktivierungsenergie
ist vermutlich auf das einsetzende sukzessive Schließen der Poren
im Sorbenspartikel zurückzuführen, das die effektive Partikelo-
berfläche verringert und dadurch dem Gesamtwiderstand der
Entschwefelungsreaktion eine weitere signifikante Komponente
hinzufügt.
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6.2 Einfluss von Wasserdampf
Zwecks Untersuchung eines möglichen Einflusses von Wasser-
dampf im Rauchgas auf die Entschwefelungsreaktion wurden
Vergleichsmessungen mit vollständig trockenem und mit bis zur
Sättigung bei Umgebungstemperatur befeuchtetem (ψH2O ≈
2,5 Vol.-%) Rauchgas durchgeführt. Die Differenz in der Ent-
schwefelungswirkung zwischen Experimenten im trockenen und im
feuchten Rauchgas bei einer Temperatur von 925 ◦C ist in Abb. 6.2
für die verschiedenen Sorbenzien über dem Kohlendioxidgehalt
aufgetragen. Die Unterschiede liegen stets in der Größenordnung
der Wiederholgenauigkeit bei wenigen Prozentpunkten und sind
uneinheitlich, teils positiv und teils negativ. Ein Trend zu einer
Verbesserung oder Verschlechterung der Entschwefelungswirkung
ist demnach nicht zu erkennen.
Eine Variation der Temperatur, die in Abb. 6.3 für Calcium-
carbonat bei einem Kohlendioxidgehalt von 45Vol.-% gezeigt
ist, liefert ebenfalls keinen Hinweis auf einen Effekt des Wasser-
dampfs im Rauchgas bzgl. der Entschwefelung. Auch hier sind die
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Abbildung 6.2: Änderung der Entschwefelungswirkung zu Beginn der
Reaktion durch einen Wasserdampfgehalt im Rauchgas von ψH2O ≈
2,5Vol.-% in Abhängigkeit vom Kohlendioxidgehalt
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Temperatur [◦C]
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Abbildung 6.3: Änderung der Entschwefelungswirkung zu Beginn der
Reaktion von Calciumcarbonat durch einen Wasserdampfgehalt im
Rauchgas von ψH2O ≈ 2,5Vol.-% in Abhängigkeit von der Temperatur
(CO2-Gehalt: 45Vol.-%)
Differenzen zwischen Messungen in trockenem und in feuchtem
Rauchgas vernachlässigbar und kein Trend zu einer Verbesserung
oder Verschlechterung erkennbar.
Insgesamt konnte kein Einfluss von Wasserdampf in der Rauch-
gasatmosphäre auf die Entschwefelungsreaktion festgestellt wer-
den. Die minimale betrachtete absolute Temperatur von 1123K
liegt um mehr als den Faktor 1,4 über der für die vollständige
Dehydratisierung des Calciumhydroxids notwendigen Temperatur
von etwa 773K (s. Abb. 3.1), sodass davon auszugehen ist, dass
temporär gebildetes Ca(OH)2 derart schnell wieder zerfällt, dass
eine Reaktion desselben mit dem SOx der Gasphase nicht in
messbarem Maße stattfindet.
Die in Kap. 5.1 getroffene Annahme, dass der Wasserdampf
sich inert verhält und daher für die weiteren Versuche durch den
ebenfalls inerten Stickstoff ersetzt werden kann, wurde demnach
– wie aufgrund der Ergebnisse von Hansen [40] zu erwarten –
bestätigt.
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6.3 Einfluss der Partikelgröße
Der Einfluss der Sorbenspartikelgröße wurde untersucht, indem
bei den Standardbedingungen (s. Tab. 5.1) für alle drei Sorben-
zien Experimente mit den verschiedenen Korngrößenfraktionen
(s. Tab. 3.4) durchgeführt wurden. Abbildung 6.4 zeigt den ge-
messenen Sorbensumsatz, welcher sich am Ende der Entschwe-
felungsreaktion einstellt, in Abhängigkeit von der Partikelgröße.
Die Messwerte zeigen eine deutliche Änderung im Entschwefe-
lungsverhalten aller Sorbenzien im Durchmesserbereich zwischen
100 µm und 150µm.
Im Bereich dP ≥ 150µm lässt sich der Verlauf des Umsatzes
in guter Näherung durch eine Gleichung der Form
X95 =
VP − VP,unreagiert
VP
=
pi
6 d
3
P − pi6 (dP − 2 · δ)3
pi
6 d
3
P
= 6 δ
dP
− 12
(
δ
dP
)2
+ 8
(
δ
dP
)3
(6.1)
annähern, wobei δ die Produktschichtdicke auf der Partikelo-
berfläche ist. Für die drei Sorbenzien sind die Graphen der ent-
sprechenden, an die Messwerte für dP ≥ 150 µm angepassten
Gleichungen in Abb. 6.4 als gestrichelte Linien eingezeichnet.
Für den anzupassenden Koeffizienten δ (Produktschichtdicke)
ergeben sich δCaCO3 = 5,7 µm, δCa(OH)2 = 25,4 µm respektive
δCaO = 16,2 µm, was in guter Näherung den gemessenen Um-
sätzen bei 925 ◦C entspricht. Demnach kann davon ausgegangen
werden, dass sich – unabhängig von der Partikelgröße – immer
dieselbe Produktschichtdicke auf der Sorbensoberfläche einstellt,
bevor die Reaktion zum Erliegen kommt.
Für kleinere Durchmesser (dP < 150µm) fällt der erreichte Sor-
bensumsatz für alle drei Sorbenzien deutlich ab, und die Werte
folgen nicht mehr dem theoretisch zu erwartenden Verlauf nach
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Gl. 6.1. Dieser Abfall lässt sich durch Austragung der Sorbenspar-
tikel aus dem Reaktor erklären. Diese Partikel sind so klein, dass
der Rauchgasvolumenstrom, der mindestens benötigt wird, um
das Inertmaterial zu fluidisieren, ausreicht, um sie aus der Wir-
belschicht auszutragen. Ihre Aufenthaltszeit im Reaktor ist daher
so kurz, dass sie die Reaktionszone in erst teilweise abreagier-
tem Zustand verlassen, ohne den für ihren Durchmesser maximal
möglichen Umsatz zu erreichen. Die Abweichung der Versuchser-
gebnisse in diesem Durchmesserbereich von den theoretisch zu
erwartenden Werten hat ihren Grund also nicht im Reaktions-
mechanismus selbst, sondern ist den speziellen Bedingungen des
Versuchsaufbaus geschuldet. Aufgrund des einfachen, rein geo-
metrischen Zusammenhangs zwischen dem Partikeldurchmesser
und dem Umsatz sind die bei einem bestimmten Durchmesser
generierten Ergebnisse jedoch auch auf andere Durchmesser über-
tragbar.
In einer ausgeführten Anlage mit Flugstromreaktion und nach-
geschaltetem Filter, in welchem die Partikel abgeschieden werden
und dann im Filterkuchen weiterhin dem Rauchgas ausgesetzt
sind, ist die Expositionsdauer lang genug, um auch für kleinere
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Abbildung 6.4: Sorbensumsatz bei Reaktionsende in Abhängigkeit von
der Partikelgröße (Symbole: Messwerte; Kurven nach Gl. 6.1)
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Partikel den für sie maximalen Umsatz zu erreichen. Da dann
der erreichbare Sorbensumsatz mit sinkendem Partikeldurchmes-
ser weiter ansteigt, sollte der Durchmesser der Sorbenspartikel
so klein, wie ohne Beeinträchtigung der Abscheidung im Filter
möglich, gewählt werden.
6.4 Einfluss der Temperatur
Der Verlauf der Entschwefelungsgrade der drei Sorbenzien zu
Beginn der Reaktion in Abhängigkeit von der Temperatur ist
in Abb. 6.5 dargestellt. Zunächst steigt für alle Sorbenzien die
Entschwefelungswirkung mit der Temperatur an. Für Calcium-
carbonat verläuft dieser Anstieg über den gesamten betrachteten
Temperaturbereich von 850 ◦C bis 980 ◦C von rund 10% bis auf
ca. 40% näherungsweise linear. Calciumhydroxid andererseits er-
reicht bereits bei der niedrigsten untersuchten Temperatur einen
Entschwefelungsgrad von etwa 25%, der sich bis zu einer Tem-
peratur von 925 ◦C mit näherungsweise linearem Verlauf auf gut
70% fast verdreifacht. Auf diesem Niveau bleibt er bis etwa 950 ◦C
konstant und fällt dann zum oberen Ende des betrachteten Tem-
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Abbildung 6.5: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit von der Temperatur
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peraturbereichs bei ungefähr 980 ◦C wieder um rund ein Fünftel
auf knapp 60% ab. Der Verlauf der Messwerte für Calciumoxid
ist zunächst praktisch parallel zu dem des Calciumhydroxids,
liegt jedoch wenige Prozentpunkte darunter. Zwischen 925 ◦C
und 950 ◦C setzt sich der Anstieg des Entschwefelungsgrades von
CaO jedoch im Gegensatz zu dem des Ca(OH)2 – wenn auch lang-
sam abflachend – noch weiter fort, sodass bei einer Temperatur
von 950 ◦C beide Sorbenzien das gleiche Entschwefelungsniveau
erreichen. Bei weiterer Temperaturerhöhung fällt der Entschwe-
felungsgrad für Calciumoxid ähnlich dem für Calciumhydroxid
wieder ab.
Insgesamt liegen die Entschwefelungsgrade mit 10–40% für
Kalkstein deutlich unter denen von Löschkalk und Branntkalk,
die 25–70% erreichen. Durch den Abfall bei Ca(OH)2 und CaO
zwischen 950 ◦C und 975 ◦C nähern sich die Entschwefelungsgrade
der drei Sorbenzien allerdings am oberen Ende des untersuchten
Temperaturbereichs einander an.
Der Verlauf des Gesamtsorbensumsatzes (s. Kap. 5.5.3) am
Ende der Entschwefelungsreaktion, der für die drei untersuchten
Sorbenzien in Abb. 6.6 über der Rauchgastemperatur aufgetragen
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Abbildung 6.6: Sorbensumsatz bei Reaktionsende in Abhängigkeit von
der Temperatur
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ist, ist qualitativ ähnlich demjenigen des Entschwefelungsgrades.
Wiederum zeigt sich für Calciumcarbonat ein durchgehender,
näherungsweise linearer Anstieg. Die anfängliche Zunahme des
Umsatzes für Calciumhydroxid hört bei 925 ◦C auf, der Verlauf ist
danach bis 950 ◦C in etwa horizontal (mit bereits leicht fallender
Tendenz) und fällt zu noch höheren Temperaturen wieder steiler
ab. Für Calciumoxid steigt der Sorbensumsatz bis zu einer Tem-
peratur von 950 ◦C an und geht bei weiterer Temperaturerhöhung
wieder zurück.
Das Niveau des Gesamtumsatzes liegt insgesamt niedriger als
das des Entschwefelungsgrades. Für CaCO3 werden nur maximal
7,8% des Sorbens umgesetzt, für Ca(OH)2 43% und für CaO
30%. Im Gesamtumsatz sind deutlichere Unterschiede zwischen
den Sorbenzien Calciumhydroxid und Calciumoxid zu erkennen
als beim Entschwefelungsgrad. Während der Entschwefelungsgrad
des Löschkalks nur ca. 10% höher liegt als der des Branntkalks,
ist der Umsatz etwa 1,5-mal so groß. Der relative Abstand zum
Calciumcarbonat wächst ebenfalls. Die maximale Entschwefe-
lungswirkung von Löschkalk respektive Branntkalk ist ca. 1,75-
mal so groß wie die des Kalksteins, der maximale Umsatz ist
jedoch etwa sechs- bzw. viermal so groß.
Wird die Umsatzrate aufgetragen über dem Umsatz betrach-
tet, was in Abb. 6.7–6.9 für die einzelnen Sorbenzien bei jeweils
mehreren Temperaturen im Bereich von 850 ◦C bis 980 ◦C dar-
gestellt ist, wird deutlich, dass der Verlauf der Umsatzrate bei
den verschiedenen untersuchten Temperaturen für ein Sorbens
jeweils ähnlich ist. In der Höhe unterscheiden sich die Kurven
jedoch deutlich. Die kontinuierlich aufgezeichneten Messwerte
sind in Abb. 6.7–6.9 als Kurven dargestellt. Um zusätzlich einen
Eindruck von den unterschiedlichen Reaktionsgeschwindigkeiten
und -dauern zu vermitteln, sind die Messwerte in Abständen von
5min mit Symbolen gekennzeichnet.
Die Verläufe der Umsatzrate für Calciumcarbonat (Abb. 6.7)
zeigen – ausgehend von einem Maximum zu Versuchsbeginn – für
relativ niedrige Temperaturen (902 ◦C und 927 ◦C) zunächst einen
steilen Abfall (s. grau markierter Bereich in Abb. 6.7). Bei höheren
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Abbildung 6.7: Umsatzrate von Calciumcarbonat in Abhängigkeit
vom Gesamtumsatz für verschiedene Temperaturen (zeitlicher Abstand
zwischen Symbolen: 5min)
Temperaturen fehlt dieser bzw. ist nur zu erahnen. Anschließend
flachen die Kurven ab und streben schließlich näherungsweise
linear gegen null. Insbesondere bei hohen Temperaturen ist kurz
vor Reaktionsende eine erneute Beschleunigung der Abnahme
der Umsatzrate zu erkennen (965 ◦C und 972 ◦C), sodass im in
erster Näherung linearen Bereich offenbar ein Vorzeichenwechsel
der Krümmung vom Positiven zum Negativen stattfindet. Wie
anhand der in Abb. 6.5 respektive 6.6 gezeigten Ergebnisse für den
Entschwefelungsgrad und den Gesamtsorbensumsatz zu erwarten
ist, steigen sowohl die maximale Umsatzrate (Maximalwert auf
der Ordinate; Anstieg von 0,08‰/s bei 852 ◦C auf 0,45‰/s bei
972 ◦C) als auch der erreichte Gesamtumsatz (Maximalwert auf
der Abszisse; Anstieg von 1,2% bei 852 ◦C auf 7,8% bei 972 ◦C)
mit der Temperatur stetig an.
Im Falle einer Entschwefelung mit Calciumhydroxid (Abb. 6.8)
zeigt sich die deutliche Abnahme der Umsatzrate zu Beginn der
Reaktion, die bei einer Entschwefelung mit Calciumcarbonat nur
für niedrige Temperaturen eindeutig sichtbar ist, bei fast allen
Temperaturen. Lediglich für die 924 ◦C-Kurve, die ein breiteres
Maximum aufweist, ist kein steiler Abfall sichtbar. Allerdings
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Abbildung 6.8: Umsatzrate von Calciumhydroxid in Abhängigkeit
vom Gesamtumsatz für verschiedene Temperaturen (zeitlicher Abstand
zwischen Symbolen: 5min)
wird auch für Ca(OH)2 die schnelle Abnahme der Umsatzra-
te zu höheren Temperaturen hin weniger deutlich. Die weitere
Entwicklung der Kurven, wie sie oben für CaCO3 beschrieben
wurde (Abflachen des Verlaufs, näherungsweise lineare Abnahme
und zum Reaktionsende hin wieder beschleunigter Rückgang der
Umsatzrate), findet sich für Calciumhydroxid ebenfalls wieder,
sodass von qualitativ ähnlichen Verläufen für die beiden Sorbenzi-
en gesprochen werden kann. Wie beim Kalkstein findet sich auch
beim Löschkalk eine erwartbare Staffelung der Kurven, nämlich
mit einem Umsatzratenmaximum von 1,0‰/s und einem Ge-
samtumsatzmaximum von 41% jeweils bei 924 ◦C (vgl. Abb. 6.5
und 6.6).
Die Verläufe der Umsatzrate über dem Umsatz für Calciumoxid
(Abb. 6.9) folgen qualitativ demselben Schema wie die Kurven
für Calciumcarbonat und Calciumhydroxid. Sowohl die schnel-
le Abnahme zu Reaktionsbeginn als auch die Beschleunigung
des Umsatzratenrückgangs gegen Reaktionsende sind hier noch
deutlicher erkennbar, als bei den beiden anderen Sorbenzien. Die
Reihenfolge der Kurven bzgl. des Maximums von Umsatzrate und
Gesamtumsatz folgt auch hier den zuvor gezeigten Ergebnissen
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Abbildung 6.9: Umsatzrate von Calciumoxid in Abhängigkeit vom
Gesamtumsatz für verschiedene Temperaturen (zeitlicher Abstand
zwischen Symbolen: 5min)
(Abb. 6.5 und 6.6) mit Maxima von 0,8‰/s respektive 38% bei
950 ◦C.
Alle drei untersuchten Sorbenzien zeigen qualitativ ähnliche
Verläufe, sodass davon auszugehen ist, dass auch die zugrunde-
liegenden Mechanismen bei allen Sorbenzien dieselben sind. Der
gemessene Verlauf der Umsatzrate entspricht einer anfänglich
schnellen Reaktion, die noch nicht durch eine Produktschicht be-
hindert wird, sondern lediglich durch die Gasphasendiffusion und
die Geschwindigkeit der chemischen Reaktion selbst bestimmt
wird.
Der Aufbau einer Anhydritschicht auf den Sorbenspartikeln
bremst die Reaktion zunächst stark ab, da dadurch als weiterer
Widerstand die Festkörperdiffusion durch diese Produktschicht
hinzukommt. Dies erklärt den schnellen Rückgang der Umsatzra-
te zu Beginn. Recht bald wächst die Anhydritschicht soweit an,
dass die Diffusion des SOx durch sie hindurch zum geschwindig-
keitsbestimmenden Schritt der Gesamtreaktion wird. Damit ist in
diesem Bereich ein antiproportionaler Zusammenhang zwischen
Umsatz und Umsatzrate und dementsprechend ein hyperbolischer
Verlauf zu erwarten.
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Mit weiter zunehmendem Sorbensumsatz verstopfen durch die
Volumenexpansion infolge der Sulfatierung zunächst die kleine-
ren, später auch größere Poren im Partikel, sodass immer grö-
ßere unreagierte Partikelbereiche vom umgebenden Rauchgas
abgeschnitten werden und nicht weiter reagieren können, bis
die Reaktion schließlich vollständig zum Erliegen kommt. Das
Verstopfen der Poren und die damit einhergehende Trennung un-
reagierter Sorbensbereiche von der Rauchgasatmosphäre bedeutet
eine Verringerung der für die Reaktion zur Verfügung stehenden,
effektiven Sorbensoberfläche und verursacht daher im Verlauf
der Umsatzrate einen beschleunigten Rückgang gegen Ende der
Reaktion.
Die Dauer der Entschwefelungsreaktion, die in Abb. 6.10 über
der Temperatur aufgetragen ist, ist je nach eingesetztem Sorbens
sehr unterschiedlich. Die Reaktionsdauer des Calciumcarbonats
steigt ausgehend von 850 ◦C, wo die Reaktion bereits nach weni-
gen Minuten wieder beendet ist, bis ca. 930 ◦C, wo etwa 15min
erreicht werden, an. Wird die Temperatur weiter erhöht, ist keine
weitere Verlängerung der Reaktionsdauer festzustellen. Vielmehr
bleibt sie bis zum Ende des untersuchten Temperaturbereichs bei
Temperatur [◦C]
R
ea
kt
io
n
sd
au
er
[m
in
]
 
 
825 850 875 900 925 950 975 1000
0
15
30
45
60
75
90
CaCO3
Ca(OH)2
CaO
Abbildung 6.10: Dauer der Entschwefelungsreaktion in Abhängigkeit
von der Temperatur
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980 ◦C auf konstantem Niveau. Werden Calciumhydroxid oder
Calciumoxid als Sorbens eingesetzt, kommt die Reaktion erst
nach etwa 45min zum erliegen. Die Streuung der Messwerte ist
dabei mit ±10min deutlich größer als für CaCO3. Eine Tempe-
raturabhängigkeit der Reaktionsdauer ist für diese Sorbenzien
nicht festzustellen.
Die anfängliche Zunahme der Entschwefelungswirkung mit
der Temperatur ist durch eine Beschleunigung der Stofftrans-
portvorgänge (Zunahme des Diffusionskoeffizienten) sowie der
chemischen Reaktion zu erklären. Im Falle von Calciumcarbo-
nat kommt zusätzlich noch die Beschleunigung der Kalzinierung
hinzu, welche für die schnell ablaufende indirekte Sulfatierung
notwendige Bedingung ist. Mit weiter zunehmender Temperatur
treten dann gegenläufige Effekte auf, die die ablaufende Reaktion
bremsen. Eine Erklärung hierfür sind Sinterprozesse in der Pro-
duktschicht aus Calciumsulfat, die sich auf der Kornoberfläche
bildet (s.Kap. 3.2.4, Abb. 3.4). Durch sie schließt sich die Ober-
fläche, sodass die Schwefeloxide nicht mehr ins Korninnere zum
unverbrauchten Sorbens diffundieren können. Dadurch kommt
die Entschwefelungsreaktion zum erliegen.
Der größere Gesamtumsatz des Calciumhydroxids im Vergleich
zum Calciumoxid lässt sich mit der Dehydratisierung (Gl. R 3.2)
erklären. Durch diesen endothermen ersten Reaktionsschritt, der
dem Branntkalk fehlt, heizt sich das Sorbens langsamer auf, so-
dass die Versinterung der Oberfläche langsamer einsetzt. Hinzu
kommt das ebenfalls durch die Dehydratisierung bedingte Aus-
treten von Gas (Wasserdampf) aus dem Partikel, was ebenfalls
dazu beiträgt, Poren im Sorbens offen zu halten.
Für Calciumcarbonat gelten die für Calciumhydroxid beschrie-
benen Effekte ebenfalls. Durch die im Vergleich zur Dehydrati-
sierung größere Reaktionsenthalpie der Kalzinierung (Gl. R 3.1)
sind sie sogar noch ausgeprägter. Dadurch werden die negativen
Effekte einer Temperaturerhöhung offenbar auch noch bei Tempe-
raturen bis 1000 ◦C von den positiven Effekten überkompensiert,
sodass sich die Entschwefelungswirkung stetig verbessert.
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6.5 Einfluss des Sauerstoffgehalts
Der Entschwefelungsgrad der drei untersuchten Sorbenzien bei
925 ◦C und 60Vol.-% CO2 ist in Abb. 6.11 über dem Sauerstoff-
gehalt aufgetragen. Für alle Sorbenzien zeigt sich über dem un-
tersuchten Bereich von <1Vol.-% bis 4Vol.-% O2 eine Abnah-
me der Entschwefelungswirkung mit steigendem Sauerstoffgehalt
im Rauchgas. Die Entschwefelungswirkung von Calciumcarbo-
nat fällt von knapp 70% bei 0,8Vol.-% O2 auf etwa 20% bei
1,75Vol.-% O2 steil ab. Danach verlangsamt sich die Abnahme
des Entschwefelungsgrades, der bei 4Vol.-% O2 nur noch ca. 10%
erreicht. Für Calciumhydroxid und Calciumoxid hingegen fällt
die Verringerung deutlich schwächer aus. Die Entschwefelung
nimmt bei diesen Sorbenzien von jeweils rund 75% auf etwa 70%
respektive 62% ab.
Abbildung 6.12 zeigt den Gesamtumsatz der eingesetzten Sor-
benzien über dem Sauerstoffgehalt des Rauchgases. Für Calcium-
carbonat zeigt sich – wie bereits beim Entschwefelungsgrad – ein
deutlicher Abfall des Umsatzes von 34% bei unter 1Vol.-% O2
auf etwa 2,5% bei einem Sauerstoffgehalt von 1,75Vol.-%. Wird
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Abbildung 6.11: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit von der Sauerstoffkonzentration
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Abbildung 6.12: Sorbensumsatz bei Reaktionsende in Abhängigkeit
von der Sauerstoffkonzentration
die Sauerstoffkonzentration weiter erhöht, setzt sich die Abnahme
des Sorbensumsatzes – analog der der Entschwefelung – verlang-
samt fort. Bei 4Vol.-% O2 wird kaum noch Kalkstein umgesetzt.
Für Calciumhydroxid und Calciumoxid ist kein Einfluss des Sau-
erstoffgehalts auf den Umsatz erkennbar, er liegt hier konstant
um 45%.
Nach Allen und Hayhurst [63] laufen für die Reaktion von
Calciumoxid mit Schwefeldioxid die beiden folgenden, alternativen
Reaktionen ab:
CaO + SO2 CaSO3 (R 6.1)
CaO + SO2 3/4 CaSO4 + 1/4 CaS·
(R 6.2)
Anschließend folgt ggfs. eine Oxidation nach
CaSO3 + 1/2 O2 CaSO4 (R 6.3)
bzw.
CaS + 2 O2 CaSO4· (R 6.4)
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Calciumsulfit wird aufgrund seiner thermischen Instabilität nach
Gl.R 6.1 jedoch nur unterhalb von etwa 1123K gebildet, wie
Allen und Hayhurst [63] sowie Wieczorek-Ciurowa [66] festgestellt
haben. Bei höheren Temperaturen erfolgt die SO2-Bindung gemäß
Gl.R 6.2 bzw. das Sulfit zerfällt durch eine Disproportionierung
gemäß der Gleichung
CaSO3 3/4CaSO4 + 1/4CaS. (R 6.5)
Steht während der Entschwefelung nur eine geringe Menge Sau-
erstoff zur Verfügung, laufen die Reaktionen R6.3 und R6.4, in
denen Sauerstoff verbraucht wird, langsamer ab.
Das molare Volumen des vollständig oxidierten Calciumsulfats
ist mit
vm,CaSO4 = 45,98 cm
3/mol
deutlich größer als das der nur teilweise oxidierten Produkte
Calciumsulfit
vm,CaSO3 = 36,09 cm
3/mol
bzw. der nach Gl.R 6.2 bzw. R6.5 entstehenden Mischung aus
Calciumsulfat und Calciumsulfid
vm,CaSO4+CaS = 40,93 cm
3/mol.︸ ︷︷ ︸
=3/4·45,98 cm3/mol+1/4·25,76 cm3/mol
Demnach kann ein geringer Sauerstoffgehalt in der Rauchgasat-
mosphäre dafür sorgen, dass die Volumenzunahme des Kalk-
steins durch die Schwefelbindung nicht wie bei der Sulfatbildung
+25,4% beträgt, sondern im Falle der Sulfitbildung sogar eine
leichte Volumenabnahme von −1,6% stattfindet, respektive bei
der Sulfat-/Sulfidgemischbildung der Zuwachs mit +11,6% deut-
lich geringer ausfällt. In der Realität wird sich eine Mischung der
drei möglichen Produkte einstellen, sodass sich für die Volumenex-
pansion ein beliebiger Wert zwischen −1,6% und +25,4% ergibt.
Durch diesen geringeren Volumenzuwachs bei Sauerstoffmangel
bleiben die Sorbenspartikelporen länger offen und die Entschwe-
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felungsreaktionen können insgesamt besser ablaufen, was den
negativen Einfluss des Sauerstoffgehalts auf die Entschwefelungs-
wirkung erklärt.
Bei höheren Temperaturen wird verstärkt das Sulfat-/Sulfidge-
misch mit seinem (im Vergleich zum CaSO3) größeren molaren
Volumen anstelle des Sulfits gebildet. Dadurch verengen sich
die Partikelporen bei gleichem Sauerstoffangebot stärker. Abbil-
dung 6.13 zeigt beispielhaft den Umsatz von Calciumcarbonat bei
Reaktionsende für 925 ◦C und 950 ◦C in Abhängigkeit vom Sauer-
stoffgehalt. Während für O2-Gehalte größer ≈ 1,3 Vol.-% die Vor-
teile einer höheren Temperatur (s. Kap. 6.4) offenbar überwiegen
und sich in diesem Bereich für 950 ◦C ein höherer Gesamtumsatz
einstellt, reagiert bei niedrigeren Sauerstoffgehalten ein größerer
Sorbensanteil bei 925 ◦C. Durch die verstärkte Sulfat/Sulfid-Bil-
dung bei der höheren Temperatur fällt der positive Effekt des
niedrigen Sauerstoffgehalts geringer aus.
Für Calciumhydroxid und Calciumoxid ist der negative Ef-
fekt des Sauerstoffgehalts zwar ebenfalls vorhanden, allerdings
ist er im Vergleich zu Calciumcarbonat deutlich verringert. In
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Abbildung 6.13: Sorbensumsatz von Calciumcarbonat bei Reaktions-
ende in Abhängigkeit von der Sauerstoffkonzentration für 925 ◦C und
950 ◦C
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Verbindung mit den in sämtlichen Experimenten deutlich besse-
ren Entschwefelungsergebnissen dieser zwei Sorbenzien legt dies
den Schluss nahe, dass sie eine Produktschicht ausbilden, die für
Schwefeloxide durchlässiger ist und deshalb die Entschwefelung
weniger behindert.
6.6 Einfluss des Kohlendioxidgehalts
Der Einfluss des CO2-Gehalts im Rauchgas auf die Entschwefe-
lungswirkung der drei betrachteten Sorbenzien bei 925 ◦C ist in
Abb. 6.14 aufgetragen. Im Falle von Calciumcarbonat halbiert sich
die Entschwefelungswirkung zwischen 48Vol.-% und 60Vol.-%
CO2 von etwa 40% auf knapp 20%. Nach einem Minimum in der
Entschwefelungswirkung im Bereich zwischen 55 und 60Vol.-%
steigt diese jedoch mit zunehmendem Kohlendioxidgehalt wieder
an und erreicht bei ca. 70Vol.-% wieder das ursprüngliche Niveau.
Eine weitere Erhöhung des CO2-Gehalts hat dann kaum noch
Auswirkung auf die Entschwefelung.
Ein Einfluss des CO2-Gehalts auf die Entschwefelung durch
Calciumhydroxid ist – anders als für Calciumcarbonat – nicht
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Abbildung 6.14: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit vom Kohlendioxidgehalt
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erkennbar. Im gesamten untersuchten Bereich von 48Vol.-% bis
85Vol.-% Kohlendioxid liegt der Entschwefelungsgrad quasi kon-
stant bei ca. 70%.
Das Verhalten von Calciumoxid ähnelt – wie auch bereits beim
Temperatureinfluss – stark dem von Calciumhydroxid. Auch hier
ist kein Kohlendioxideinfluss vorhanden. Wiederum liegt das
Niveau des Entschwefelungsgrades insgesamt etwas niedriger bei
etwa 67%.
Abbildungen 6.15–6.17 zeigen jeweils die Entschwefelung der
verschiedenen Sorbenzien für unterschiedliche Temperaturen über
dem Kohlendioxidanteil im Rauchgas. Die Lage des obengenann-
ten Minimums im Verlauf für Calciumcarbonat verschiebt sich mit
steigender Temperatur von 55Vol.-% bei 850 ◦C zu 60Vol.-% bei
975 ◦C (Abb. 6.15). Die Unterschiede in der Entschwefelungswir-
kung durch den Kohlendioxidgehalt liegen in einer Größenordnung
von 10–15%-Punkten. Mit steigender Temperatur verringert sich
dabei die Wirkung des Kohlendioxidgehalts.
Auch die Unabhängigkeit der Entschwefelungswirkung der Sor-
benzien Calciumhydroxid und Calciumoxid vom Kohlendioxidge-
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Abbildung 6.15: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit vom Kohlendioxidgehalt für verschiedene Temperaturen
(Sorbens: CaCO3)
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Abbildung 6.16: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit vom Kohlendioxidgehalt für verschiedene Temperaturen
(Sorbens: Ca(OH)2)
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Abbildung 6.17: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit vom Kohlendioxidgehalt für verschiedene Temperaturen
(Sorbens: CaO)
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halt findet sich in Abb. 6.16 und 6.17 für sämtliche Temperaturen
wieder.
Der Verlauf der Umsatzrate über dem Umsatz des Sorbens
Calciumcarbonat bei einer Rauchgastemperatur von 925 ◦C ist
in Abb. 6.18 für verschiedene Kohlendioxidgehalte dargestellt.
(Da die Verläufe für die anderen Sorbenzien näherungsweise de-
ckungsgleich sind, wie anhand der oben gezeigten Ergebnisse zu
erwarten, werden sie hier nicht gezeigt.) Wie schon beim Tem-
peratureinfluss (s. Abb. 6.7–6.9) ist der Verlauf der Kurven auch
für verschiedene CO2-Gehalte ähnlich, unterscheidet sich jedoch
deutlich in der Höhe der Kurven.
Für 48,2Vol.-% und 82,9Vol.-% CO2 ergeben sich vergleichbare
Kurvenverläufe mit maximalen Umsatzraten von rund 0,42‰/s
und Gesamtumsätzen von etwa 13%. Zwischen 48,2Vol.-% und
82,9Vol.-% CO2 jedoch sind sowohl die Umsatzrate als auch
der am Reaktionsende erreichte Gesamtumsatz deutlich geringer.
Bereits bei 55,5Vol.-% werden nur noch minimale Umsatzraten
(0,1‰/s) und Umsätze (1Vol.-%) erreicht. Zu höheren Kohlendi-
oxidgehalte verschieben sich die Kurvenverläufe wieder langsam
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Abbildung 6.18: Umsatzrate von Calciumcarbonat in Abhängigkeit
vom Umsatz für verschiedene Kohlendioxidgehalte (zeitlicher Abstand
zwischen Symbolen: 5min)
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nach oben. Genau wie beim Temperatureinfluss (s. Abb. 6.7) ist
der steile Abfall der Umsatzrate zu Beginn der Reaktion deutli-
cher ausgeprägt, wenn die Entschwefelung insgesamt schlechter
abläuft.
Die Dauer der Entschwefelungsreaktion, über dem Kohlen-
dioxidgehalt aufgetragen in Abb. 6.19, ist für die Sorbenzien
Calciumhydroxid und Calciumoxid praktisch unabhängig vom
CO2-Gehalt im Rauchgas und liegt bei 45± 10min. Im Falle von
CaCO3 findet sich – wie bereits bei der maximalen Entschwefelung
– ein Minimum bei ca. 55–60Vol.-% CO2 mit einer Reaktionsdau-
er von ca. 10min. Sowohl zu niedrigeren als auch zu höheren
Kohlendioxidgehalten hin wird eine Reaktionsdauer von etwa
30min erreicht. Der Verlauf der Reaktionsdauer ist also für alle
Sorbenzien qualitativ ähnlich dem des Entschwefelungsgrades.
Der a priori zu erwartende Effekt des Kohlendioxids auf die
Entschwefelung, nämlich eine Verschlechterung mit zunehmendem
CO2-Partialdruck aufgrund einer Verschiebung des Kalzinierungs-
gleichgewichts, stellt sich nur teilweise ein.
Bei Einsatz von Kalkstein als Sorbens bewirkt eine Erhöhung
des Kohlendioxidgehalts zunächst – wie aufgrund der behinderten
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Abbildung 6.19: Dauer der Entschwefelungsreaktion in Abhängigkeit
vom Kohlendioxidgehalt
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Kalzinierung nicht anders zu erwarten – eine Verschlechterung
der Entschwefelungswirkung. Bei weiterer Erhöhung des CO2-
Gehalts im Rauchgas steigt die Entschwefelungswirkung jedoch
wieder an.
Der je nach Kohlendioxidgehalt unterschiedliche, teils positive,
teils negative Einfluss des CO2 auf die Entschwefelung mithilfe des
Sorbens Calciumcarbonat spricht für zwei gegenläufige Effekte,
die die Reaktion beeinflussen: Einerseits sorgt eine Erhöhung der
Kohlendioxidkonzentration im Rauchgas für eine Behinderung
der Kalzinierung und damit für eine Verlangsamung der gesamten
Entschwefelung. Andererseits beeinflusst eine Veränderung der
Gaszusammensetzung den diffusiven Stofftransport, insbesondere
den Diffusionskoeffizienten für Sauerstoff. Wie in Kap. 6.5 be-
schrieben, führt eine Erhöhung der Sauerstoffkonzentration im
Rauchgas zu einer Verschlechterung der Entschwefelungswirkung
von CaCO3.
Durch eine Erhöhung des Kohlendioxidanteils in der Atmo-
sphäre von 40Vol.-% auf 80Vol.-% sinkt bei 925 ◦C der Diffusi-
onskoeffizient des Sauerstoffs im Rauchgas von 2,11 cm2/s auf
1,93 cm2/s (berechnet nach Perry [67]). Diese Abnahme von rund
9,7% ist im betrachteten Bereich in guter Näherung temperatur-
unabhängig. Durch eine Verringerung des Diffusionskoeffizienten
des Sauerstoffs bewirkt die Zunahme des Kohlendioxidanteils also
eine niedrigere O2-Konzentration an der Sorbensoberfläche und
damit eine Verbesserung der Entschwefelungswirkung, die für
große CO2-Gehalte die Verschlechterung durch eine verlangsamte
Kalzinierung kompensiert.
Die Unabhängigkeit der Entschwefelungswirkung des Lösch-
und des Branntkalks vom Kohlendioxidgehalt beruht darauf, dass
diese beiden Materialien einerseits im Laufe der Entschwefelungs-
reaktion kein Kohlendioxid freisetzen, sodass ihr Entschwefelungs-
reaktionsmechanismus durch einen erhöhten CO2-Partialdruck
nicht behindert wird, und dass sie andererseits weniger deutlich
auf Änderungen des Sauerstoffgehalts im Rauchgas reagieren.
Allerdings lässt sich aus der Unabhängigkeit vom Kohlendioxid-
gehalt schließen, dass die Sulfatierung auch im Grenzbereich
97
6 Versuchsergebnisse und Erörterung
zwischen kalzinierenden und nicht-kalzinierenden Bedingungen
schneller abläuft als die (Re-)Carbonatisierung.
6.7 Einfluss des Schwefeloxidgehalts
Der Verlauf der relativen Entschwefelung ist in Abb. 6.20, in
Abhängigkeit von der Schwefeloxidkonzentration im Rauchgas
aufgetragen. Der Entschwefelungsgrad liegt für CaCO3 näherungs-
weise konstant bei etwa 35%. Für Ca(OH)2 und CaO werden
ca. 73% respektive 63% erreicht. Ein Einfluss des SOx-Gehalts
auf die Entschwefelung ist nicht feststellbar.
Der Verlauf des Sorbensumsatzes bei Reaktionsende, über der
SOx-Konzentration aufgetragen in Abb. 6.21, steigt mit zuneh-
mendem Schwefelgehalt des Rauchgases leicht an. Für Calcium-
carbonat erhöht er sich von 10% auf 14%. Für Calciumhydroxid
und Calciumoxid, die etwa gleiche Umsätze aufweisen, steigen
diese von 43% auf 48%.
Insgesamt ist der Einfluss der Schwefeloxidkonzentration im
untersuchten Bereich von 250 ppm bis 600 ppm gering. Beim
Entschwefelungsgrad ist keine signifikante Abhängigkeit vom
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Abbildung 6.20: Entschwefelungsgrad zu Beginn der Reaktion in Ab-
hängigkeit von der SOx-Konzentration
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Abbildung 6.21: Sorbensumsatz bei Reaktionsende in Abhängigkeit
von der SOx-Konzentration
SOx-Gehalt ersichtlich. Der Gesamtumsatz der Sorbenzien steigt
mit zunehmendem Schwefelgehalt geringfügig an.
Der gleichbleibende Entschwefelungsgrad bei steigender Schwe-
feloxidkonzentration spricht für einen proportionalen Zusammen-
hang zwischen dem SOx-Gehalt im Rauchgas und der Reaktions-
geschwindigkeit. Dadurch bleibt der Anteil des Schwefeloxids, der
vom Sorbens gebunden wird, gleich und ist also von der absoluten
Konzentration unabhängig.
Der leichte Anstieg des Sorbensumsatz mit der SOx-Konzentra-
tion kann auf das erhöhte treibende Potential für die (Feststoff-)
Diffusion zurückgeführt werden. Dieses ermöglicht die Bildung
einer dickeren Produktschicht auf der Oberfläche der Sorbenspar-
tikel, bevor die Reaktion durch den wachsenden Diffusionswider-
stand zum Erliegen kommt.
6.8 Resümee
Die Ergebnisse zeigen, dass eine Direktentschwefelung mittels
kalkbasierter Sorbenzien auch in Oxyfuel-Atmosphäre machbar
ist. Gewisse Parameter müssen jedoch an die speziellen Randbe-
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dingungen angepasst werden. Calciumhydroxid und Calciumoxid
verhalten sich sehr ähnlich, während Calciumcarbonat deutliche
Unterschiede und eine insgesamt schlechtere Entschwefelungswir-
kung aufweist.
Ein Einfluss von Wasserdampf auf die Entschwefelung ist nicht
festzustellen und der Einfluss der Korngröße ist rein geometri-
scher Natur. Die SOx-Konzentration beeinflusst die Reaktion nur
geringfügig und hohe Schwefeloxidgehalte führen zu einer leichten
Erhöhung der Sorbensausnutzung.
Die Temperatur muss für optimale Entschwefelungsergebnis-
se im Vergleich zu luftgefeuerten Prozessen angehoben werden.
Für CaO und Ca(OH)2 liegt das ideale Temperaturfenster bei
925–950 ◦C, während für CaCO3 eine stetige Verbesserung über
den gesamten untersuchten Temperaturbereich beobachtet wur-
de. Geringe Sauerstoffgehalte haben einen positiven Effekt auf
die Entschwefelung, der beim Einsatz von Calciumcarbonat we-
sentlich ausgeprägter ist als bei den anderen Sorbenzien. Der
Kohlendioxidpartialdruck beeinflusst lediglich die Entschwefelung
mittels CaCO3. Bei Volumenanteile von rund 55Vol.-% CO2 liegt
ein Minimum der Entschwefelungswirkung vor.
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Die Umsetzung kohlegefeuerter Oxyfuel-Prozesse bedarf – wie
die jedes anderen Verfahrens mit schwefelhaltigem Brennstoff –
einer effizienten Rauchgasentschwefelung. Insbesondere für die
hocheffizienten membranbasierten Prozessvarianten mit heißer
Rauchgasrezirkulation sowie für wirbelschichtgefeuerte Prozesse
(gleich welcher O2-Versorgung) ist die Direktentschwefelung mit-
tels kalkbasierter Sorbenzien eine interessante Option. Infolge des
erhöhten CO2-Partialdrucks verhalten sich die Sorbenzien jedoch
anders als in luftgefeuerten Prozessen. Der Einfluss der Parame-
ter Sorbens, Feuchtigkeit im Rauchgas, (Sorbens-)Partikelgröße,
Temperatur, Kohlendioxidgehalt, Sauerstoffgehalt und Schwe-
feloxidkonzentration auf die Direktentschwefelung in Oxyfuel-
Rauchgasen wurde experimentell untersucht. Die untersuchten
Parameter haben zum Teil sehr unterschiedlichen Einfluss auf die
Entschwefelungsleistung und -effizienz. Alle gezeigten Ergebnisse
wurden in Messungen an einem von synthetischem Rauchgas
durchströmten Wirbelschichtreaktor erzielt.
Die Ergebnisse zeigen, dass eine Direktentschwefelung mit kalk-
basierten Sorbenzien auch in Oxyfuel-Atmosphäre mit ihrem
erhöhten Kohlendioxidgehalt machbar ist. Allerdings müssen für
einen effizienten Betrieb manche Randbedingungen an die verän-
derte Rauchgaszusammensetzung angepasst werden.
Wichtig für einen wirkungsvollen Sorbenseinsatz ist eine aus-
reichende Aufenthaltszeit, um den maximal erreichbaren Sorbens-
umsatz zu gewährleisten. Sie ist abhängig von der Partikelgröße,
der Wahl der Prozessbedingungen und dem eingesetztem Sorbens.
Eine hinreichende Aufenthaltszeit kann auf unterschiedlichen
Wegen erreicht werden, z. B. indem die Feuerung als Wirbel-
schichtfeuerung mit In-situ-Entschwefelung realisiert wird oder
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bei Staubfeuerung die Entschwefelung mit möglichst kleinen Sor-
benspartikeln zunächst im Flugstrom durch Dotierung des Rauch-
gases erfolgt mit anschließender Abscheidung der Sorbenzien
(zusammen mit der Flugasche) in einem Heißgasfilter. Durch die
Festbettreaktion im Filterkuchen des Filters, wo die Schwefelein-
bindung weiter abläuft, wird die im Rauchgasstrom begrenzte
Aufenthaltszeit auf das nötige Maß verlängert.
Die Wirkung der verschiedenen Sorbenzien unterscheidet sich
teilweise stark. Calciumoxid und Calciumhydroxid – welches
im betrachteten Temperaturbereich in Calciumoxid und Was-
serdampf zerfällt – zeigen global betrachtet ein sehr ähnliches
Verhalten und erreichen einen vergleichbaren Entschwefelungs-
grad. Auch die Einflüsse der untersuchten Randbedingungen sind
auf beide Sorbenzien weitgehend gleich. Demgegenüber ist die
Entschwefelungswirkung von Calciumcarbonat sowohl bezüglich
des erreichten Entschwefelungsgrades als auch des Sorbensumsat-
zes deutlich geringer. Auch zeigt es hinsichtlich mancher Rand-
bedingungen grundsätzlich von den beiden anderen Sorbenzien
abweichendes Verhalten.
Die Anwesenheit von Wasserdampf im Rauchgas hat keinen
messbaren Einfluss auf die Entschwefelung. Da der betrachte-
te Temperaturbereich deutlich oberhalb der Dehydratisierungs-
temperatur von Calciumhydroxid liegt, wird offenbar weder das
Austreiben des Wassers aus diesem behindert, noch findet eine
Bindung von Wasserdampf an Calciumoxid statt. Auch bildet
sich kein temporäres Ca(OH)2 während der Entschwefelung mit
Kalkstein, das als Zwischenprodukt die Sulfatierung von CaCO3
fördern könnte.
Einen großen Einfluss auf die Entschwefelung und den erreichba-
ren Sorbensumsatz hat die Korngröße der eingesetzten Sorbenzien.
Je kleiner die Sorbenspartikel, desto besser die Entschwefelung
und desto größer der Anteil des Sorbens, der effektiv zur Entschwe-
felung beiträgt und zu Calciumsulfat umgesetzt wird. Anhand der
Messergebnisse konnte allerdings gezeigt werden, dass sich dieser
Einfluss auf die mit der Verkleinerung des Durchmessers einher-
gehende Vergrößerung der spezifischen Oberfläche beschränkt.
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Über diesen rein geometrischen Effekt hinaus hat die Korngröße
keinen Einfluss auf die Entschwefelung.
Die neben der eingesetzten Sorbensart wichtigste Randbedin-
gung für die Entschwefelung ist die Temperatur. Tendenziell
wirken sich höhere Temperaturen positiv aus. Für Calciumoxid
und Calciumhydroxid gilt dies allerdings nur bis zu einem gewis-
sen Grenzwert, ab dem sich die Ergebnisse wieder verschlechtern.
Der optimale Temperaturbereich liegt bei 925–950 ◦C, in dem
sowohl die maximal erreichte Entschwefelung des Rauchgases
als auch der Sorbensumsatz am größten sind. Für das Sorbens
Calciumcarbonat existiert im untersuchten Temperaturbereich
von 850 ◦C bis 975 ◦C kein solches Optimum. Hier wird die Ent-
schwefelungswirkung wird umso besser, je höher die Temperatur
gewählt wird. Eine über das betrachtete Intervall hinausgehen-
de Erhöhung der Temperatur ist für einen Kraftwerksprozess
allerdings nicht realistisch.
Der Restsauerstoffgehalt im Rauchgas hat innerhalb der unter-
suchten Grenzen auf den Entschwefelungsgrad von Calciumhy-
droxid und Calciumoxid nur geringen Einfluss. Während sich der
Entschwefelungsgrad mit zunehmendem O2-Gehalt geringfügig
verschlechtert, bleibt der Sorbensumsatz konstant. Für Calci-
umcarbonat wirkt sich eine niedrigere Sauerstoffkonzentration
deutlich stärker positiv auf die Entschwefelung aus. Bei Sauer-
stoffmangel bildet sich bei der Entschwefelung – je nach Tem-
peratur – Calciumsulfit bzw. eine Calciumsulfat/Calciumsulfid-
Mischung anstelle von reinem Calciumsulfat. Durch die damit
einhergehende geringere Volumenexpansion werden Partikelporen
länger offen gehalten, was die Effektivität der Entschwefelung
verbessert. Der positive Einfluss geringer O2-Gehalte ist insofern
besonders interessant, als dass geringe Restsauerstoffgehalte in
Oxyfuel-Prozessen weitere positive Effekte haben: Durch eine
Minderung des Gehaltes von nicht-kondensierbaren Gasen erhö-
hen sie die Effizienz der nachgeschalteten Kohlendioxidreinigung
und -verflüssigung und verringern außerdem den Sauerstoffbedarf
und damit auch den energetischen Eigenbedarf der Anlage.
Der Kohlendioxidpartialdruck im Rauchgas hat nur geringen
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Einfluss auf die Entschwefelung. Obwohl am unteren Ende des
betrachteten Temperaturbereichs die Grenze von kalzinieren-
den zu nicht-kalzinierenden Bedingungen überschritten wird und
somit ein Wechsel von direkter zu indirekter Sulfatierung zu
erwarten ist, wurde kein signifikanter Einfluss festgestellt. Die
Entschwefelungswirkung von Calciumhydroxid und Calciumoxid
wird durch den Kohlendioxidgehalt nicht beeinflusst. Lediglich
in der Entschwefelungswirkung von Calciumcarbonat liegt bei
etwa 55Vol.-% CO2 ein Minimum vor, das in ausgeführten An-
lagen zu vermeiden ist. Zwei gegenläufige Effekte kommen hier
zum Tragen: einerseits behindert der hohe Kohlendioxidgehalt
des Rauchgases die Kalzinierung des CaCO3 und damit letztlich
die Sulfatierung; andererseits sinkt mit steigendem CO2-Parti-
aldruck der Diffusionskoeffizient des Sauerstoffs, welcher einen
negativen Einfluss auf die Entschwefelung mit CaCO3 hat. Keiner
der betrachteten Brennstoffe liefert ein Rauchgas, dessen CO2-
Gehalt im Bereich des Minimums der Entschwefelungswirkung
liegt. Sollte ein Brennstoff in diesen Bereich fallen, könnte durch
eine vorgeschaltete Trocknung des Brennstoffs oder durch Kon-
densation von Wasserdampf aus dem rezirkulierten Rauchgas
dessen Kohlendioxidgehalt angehoben werden.
Die Entschwefelungswirkung der untersuchten Sorbenzien zeig-
te sich von der Schwefeloxidkonzentration im Rauchgas nicht
beeinflusst. Bei der Sorbensausnutzung konnte eine geringe Zu-
nahme mit steigendem SOx-Gehalt beobachtet werden.
Insgesamt ist eine Direktentschwefelung mit Calciumhydroxid
oder Calciumoxid aussichtsreicher als der Einsatz von Calcium-
carbonat. Dabei sollten möglichst kleine Partikel zum Einsatz
kommen und ein Temperaturfenster von 925–950 ◦C eingehal-
ten werden. Kohlendioxid- und Wassergehalt des Rauchgases
haben im für Oxyfuel-Prozesse zu erwartenden Bereich keine
Auswirkungen auf die Entschwefelungswirkung dieser beiden Sor-
benzien. Der Restsauerstoffgehalt beeinflusst im untersuchten
Bereich ebenfalls nicht die Entschwefelung mit Ca(OH)2 oder
CaO und kann daher für einen optimalen Kompromiss zwischen
vollständigem Ausbrand und effizienter Kohlendioxidnachbehand-
104
lung ausgelegt werden. Der Schwefelgehalt der Kohle beeinflusst
über die Schwefelgesamtmenge selbstverständlich den Sorbensbe-
darf der Entschwefelung, hat jedoch keinen signifikanten Einfluss
auf die nötige Stöchiometrie.
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